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ABSTRAK 
Sumber energi adalah salah satu komoditas bagi suatu 
negara. Energi terbarukan menjadi salah satu solusi sebegai energi 
alternatif namun penggunaannya masih sedikit. Salah satu energi 
terbarukan adalah etanol yang terbuat dari broth fermentation. 
Bioetanol dari diambil broth fermentation dengan multicomponent 
batch distillation. Hasil simulasi dibandingkan dengan hasil 
eksperimen untuk validasi simulasi ini. Metode runge kutta 
digunakan untuk menyelesaikan numerical problem di simulasi ini. 
Variabel dari percobaan ini adalah tinggi packing. Sehingga waktu 
maksimum dari batch distillation dapat diperoleh sehingga bisa 
didapatkan konsentrasi etanol yang maksimal di destilat. 
Konsentrasi etanol maksimal yang didapatkan sebesar 68% mol 
untuk tanpa packing, 70% mol untuk packing 3 cm dan 70% mol 
untuk packing 5 cm. 
Kata Kunci: etanol, destilasi batch multikomponen, broth 
fermentasi 
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ABSTRACT 
Energy resource is one of commodities for a country. 
Renewable energy is one of solution as alternative energy but few 
people using renewable energy. One of renewable energy is ethanol 
which made from broth fermentation. Bioethanol from broth 
fermentation is recovered by multicomponent batch distillation. 
This research simulate the operation of multicomponent batch 
distillation. The simulation result  compare with experimental data 
to validation this simulation. Runge-Kutta method use for solving 
numerical problem in this simulation. Height of mess packing is 
variable from this research. The optimum time of batch distillation 
can be obtain to get the maximum mole concentration of ethanol in 
distillate. The maximum concentration of ethanol get 68% mole for 
without packing, 70% mole for 3 cm packing and 70 % for 5 cm 
packing. 
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NOG Number of overall vapour-phasemass transfer 
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I.1. Latar Belakang 
Minyak bumi merupakan salah satu energi primer yang saat 
ini masih mendominasi untuk memenuhi kebutuhan energi 
masyarakat Indonesia. Produksi minyak bumi Indonesia yang terus 
menurun dari waktu ke waktu sementara permintaan terhadap 
minyak bumi yang terus bertambah akan menyebabkan adanya 
peningkatan impor minyak mentah serta Bahan Bakar Minyak 
(BBM) untuk memenuhi kebutuhan energi dalam negeri. Berikut 




Gambar I.1. Proyeksi Produksi dan Impor dari Minyak Mentah 
dan BBM 
 
Selama periode 2011 sampai 2030 konsumsi BBM Indonesia 
meningkat dengan laju peningkatan sebesar 3.3% per tahun atau 
dari 399 juta barel pada tahun 2011 menjadi 1.029 juta barel pada 
tahun 2030. Konsumsi BBM Indonesia akan dipenuhi oleh 
produksi BBM sebesar 237 juta barel pada tahun 2011  yang 
meningkat menjadi 452 juta barel pada tahun 2030 dengan laju 
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peningkatan sebesar 2.3% per tahun, serta impor BBM sebesar 172 
juta barel pada tahun 2011 meningkat menjadi 567 Juta barel pada 
tahun 2030 dengan laju peningkatan 4.2% per tahun. Di lain pihak, 
subsidi BBM masih cukup tinggi yang disebabkan oleh kenaikan 
konsumsi dalam negeri dan melemahnya nilai rupiah terhadap 
valuta asing. Oleh karena itu, perlunya pemanfaatan energi 
terbarukan untuk mengganti posisi minyak bumi sebagai sumber 
energi utama. 
(Indonesia Energy Outlook 2013) 
Pemanfatan energi terbarukan masih relatif kecil. Beberapa 
hal yang menghambat pengembangan energi terbarukan antara lain 
ialah tingginya biaya investasi, kebijakan publik, minimalnya 
insentif atau subsidi, dan harga jual yang lebih tinggi dibandingkan 
dengan energi fosil, rendahnya pengetahuan dalam mengadaptasi 
fasilitas energi bersih, serta potensi sumber daya Energi Baru dan 
Terbarukan (EBT) pada umumnya kecil dan tersebar. Dan salah 
satu contoh dari sumber daya EBT adalah Bahan Bakar Nabati 
(BBN) 
BBN yang terdiri dari biodiesel dan bioetanol menjadi salah 
solusi untuk meningkatnya kebutuhan bahan bakar cair di 
Indonesia. Biodiesel digunakan sebagai bahan bakar pengganti 
minyak solar. Sedangkan bioetanol digunakan sebagai bahan bakar 
penganti bensin. Penyediaan BBN pada tahun 2011 masih sangat 
kecil, yaitu sebesar 2,3 juta Setara Barel Minyak (SBM) dan 
seluruhnya merupakan biodiesel. Bahan bakar nabati diperkirakan 
akan meningkat dengan pertumbuhan rata-rata 17,5% per tahun, 
menjadi 49,5 juta SBM pada 2030. Berikut ini adalah proyeksi 




Gambar I.2. Proyeksi Penyediaan Bioetanol dan Biodiesel 
(Indonesia Energy Outlook 2013) 
 
Bioetanol sendiri umumnya dibuat dengan cara proses 
fermentasi bahan yang mengandung gula yang nantinya dirubah 
menjadi etanol. Untuk menghasilkan produk bahan bakar dengan 
konsentrasi etanol yang cukup tinggi ini perlu proses pemisahan. 
Umumnya proses pemisahan yang digunakan adaah proses 
distilasi. 
Distilasi paling umum digunakan untuk separation 
(pemisahan) campuran cairan homogen. Pemisahan dilaksanakan 
dengan memanfaatkan perbedaan titik didih atau volatilitas antara 
komponen-komponen dalam campuran; dengan mendidihkan atau 
menguapkan lebih banyak komponen yang mudah menguap. 
Ketika  campuran cairan yang terdiri dari dua komponen 
dipanaskan, maka uap yang keluar akan mengandung komponen 
mudah menguap yang lebih besar dibanding cairan didalam ketel. 
Sebaliknya, ketika uap didinginkan, bahan yang mempunyai titik 
didih lebih tinggi mempunyai kecendrungan lebih mudah 
mengembun dari pada komponen dengan titik didih lebih rendah. 
Proses distilasi dapat dibagi menjadi dua jenis yaitu: 
distilasi batch dan distilasi kontinyu. Distilasi batch ini banyak 
digunakan di bidang seperti, farmasi, minyak esensial dan 
beberapa produk minyak bumi. Pada kolom distilasi batch, umpan 
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mula-mula dituangkan kedalam ketel dan tak ada lagi bahan yang 
ditambahkan sampai berakhirnya proses. Perbedaan pokok dari 
kedua proses distilasi ini adalah bahan untuk distilasi kontinyu, 
umpan di alirkan masuk ke dalam kolom secara terus-menerus dan 
sehingga membuat proses dalam kondisi steady state. Untuk proses 
batch, komponen dengan titik didih lebih tinggi makin lama makin 
meningkat. 
 Keuntungan proses batch dibanding kontinyu adalah 
proses batch lebih fleksibel daripada proses kontinyu. Proses batch 
lebih disukai daripada proses kontinyu bila konsentrasi umpan 
berubah-ubah. Pada proses batch, pemisahan campuran yang 
terdiri dari n komponen dapat dilaksanakan pada satu kolom 
dengan menggunakan banyak tangki-tangki produk, sedang untuk 
distilasi kontinyu diperlukan (n-1) kolom. Disamping keuntungan, 
ada kekurangan dari distilasi batch yaitu perubahan yang terus 
menerus dari bahan umpan dan dinamika kolom yang kompleks. 
Sangat sulit untuk menentukan perubahan komposisi dengan waktu 
diseluruh bagian dari kolom distilasi batch pada refluks rasio 
optimum dengan cara eksperimen karena kerumitan dinamika 
kolom. Oleh karena itu diperlukan pembuatan model matematik 
untuk memprediksi kinerja dinamik kolom distilasi batch untuk 
sistem multi komponen. 
Permodelan distilasi multikomponen dengan sistem batch 
meliputi pembentukan neraca massa, neraca energi, pemakaian 
korelasi hubungan kesetimbangan, hubungan ketinggian packing 
terhadap efisiensi tray dan korelasi perpindahan panas dan massa 
yang umumnya menghasilkan sistim persamaan diferensial parsial 
atau persamaan diferensial biasa dan sistim persamaan aljabar. 
Sistem ini sangat kompleks sehingga diperlukan asumsi-asumsi 
untuk proses penyederhanaan. Ditinjau dari kerumitan dan 
keakuratan model, model matematik ini diklasifikasikan menjadi 
tiga yaitu model Rigorous, Semi Rigorous, dan Short Cut. 
Huckaba et al. (1960) meneliti tentang simulasi proses 
kolom distilasi batch untuk memisahan campuran biner. Dalam 
simulasi ini, model matematik yang digunakan untuk menghitung 
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neraca massa dan neraca energi di setiap tray dengan asumsi liquid 
hold-up yang konstan, hubungan entalpi yang linier dan operasinya 
adiabatis. 
Diwekar et al. (1991) memperkenalkan metode short-cut 
untuk desain yang optimal dari kolom distilasi batch 
multikomponen berdasarkan modifikasi dari metode Fenske-
Underwood-Gilliland yang mana digunakan untuk mendesain 
kolom distilasi kontinyu. 
Diwekar et al. (1991b) memperkenalkan paket yang 
komprehensif untuk simulasi, desain, optimasi dan pengendalian 
optimal untuk kolom destilasi batch multikomponen yang di beri 
nama BATCH-DIST.  
Wajge et al. (1997) meneliti tentang simulasi dengan 
perhitungan metode numerik, distilasi multikomponen batch di 
packed bed. Penggunaan metode kolokasi orthogonal untuk sistem 
yang memerlukan akurasi yang lebih tinggi jauh lebih di gunakan 
pada metode kolokasi orthogonal. Metode kolokasi orthogonal 
digunakan untuk meningkatkan komputasi waktu. 
Yildiz (2002) melakukan penelitian tentang cara 
menentukan komposisi produk dalam kolom destilasi batch 
multikomponen dari data pengukuran suhu dan mencobanya 
dengan melakukan simulasi kolom destilasi batch. Simulasi ini 
berdasarkan penelitian Distefano (1968) dengan menggunakan 
asumsi: 
 Vapor holdup diabaikan 
 Volume liquid holdup tiap tray dianggap konstan 
 Fluid dynamic lags diabaikan 
 Operasi adiabatis 
 Tray ideal 
Ceylan (2007) melakukan permodelan matematika dari 
kolom destilasi batch multikomponen. Dalam penelitiannya, 
model matematika tadi digunakan untuk memisahkan larutan pada 




Alvares et al. (2013) melakukan penelitian tentang proses 
destilasi batch multikomponen dari wine hasil fermentasi gula 
tebu. Pada penelitian ini diperoleh besar komposisi tiap zat setiap 
waktu di destilat pada proses destilasi batch multikomponen. 
 Berdasarkan penelitian-penelitian terdahulu yang telah 
dilakukan, belum adanya penelitian mengenai simulasi kolom 
distilasi batch multikomponen dari broth fermentasi sehingga 
dilakukan permodelan untuk distilasi batch multikomponen dari 
broth fermentasi menggunakan MATLAB. 
 
I.2. Perumusan Masalah 
1. Bagaimana pembuatan model matematik untuk proses 
destilasi batch etanol dari broth fermentasi didalam kolom 
destilasi?  
2. Bagaimana validasi model matematik untuk proses destilasi 
batch etanol dari broth fermentasi didalam kolom destilasi?  
3. Bagaimana pengaruh variabel tinggi mesh packing steel 
wool terhadap konsentrasi distilat dari broth fermentasi 
didalam kolom destilasi batch, Murphree efficiency 
terhadap fungsi waktu dan waktu yang optimum untuk 
mendapatkan fraksi etanol yang maksimal?  
 
I.3. Tujuan Penelitian 
Tujuan dari penelitian ini adalah sebagai berikut 
1. Membuat model matematik proses destilasi etanol dari hasil 
fermentasi molases didalam kolom destilasi. 
2. Melakukan validasi model matematik dengan 
membandingkan hasil prediksi dengan data eksperimen 
3. Mengkaji secara teoritis pengaruh tinggi packing terhadap 
konsentrasi distilat, Murphree efficiency dan waktu 







I.4. Manfaat Penelitian 
Dengan penelitian ini diharapkan agar membuat model 
matematik untuk proses destilasi etanol dari hasil fermentasi 
molases didalam kolom destilasi yang dapat digunakan untuk 
mengkaji secara teoritis dan memprediksi pengaruh berbagai tinggi 
packing terhadap konsentrasi distilat untuk proses destilasi etanol 
dari hasil fermentasi molases didalam kolom destilasi. Dimana 
hasil prediksi tersebut nantinya diharapkan dapat membantu untuk 







II.1. Teori Distilasi 
Distilasi merupakan metode pemisahan dan pemurnian 
yang paling banyak digunakan dalam industri kimia. Distilasi 
digunakan untuk memisahkan komponen di dalam larutan yang 
mempunyai titik didih (volatilitas) yang berbeda baik untuk larutan 
partial miscible (larut sebagian) maupun miscible (saling larut) 
menjadi komponennya masing - masing. Distilasi dapat 
diklasifikasikan kedalam beberapa bentuk yaitu: 
 Distilasi Sederhana (Simple Distillation)  
 Distilasi Uap (Steam Distillation)  
 Distilasi Vakum (Vacum Distillation)  
 Distilasi Fraksinasi (Fractionating Distillation) 
Distilasi memiliki dua prinsip metode. Metode yang 
pertama merupakan produksi uap dari pemanasan campuran liquid 
untuk dipisahkan dan mengkondensasi uap dan tidak ada liquid 
yang kembali ke kolom. Metode yang kedua kondensat 
dikembalikan ke kolom agar berkontak lagi dengan uap.  
(McCabe, 2001) 
Proses distilasi menggunakan fase vapor dan liquid pada 
suhu dan tekanan yang sama untuk zona yang sama. Bermacam 
macam peralatan seperti random atau structured packing, dan plate 
atau tray digunakan untuk mengontakkan kedua fase tersebut 
dengan baik. Tray disusun di atas tray yang lain dan tertutup di 
dalam sebuah bejana silinder untuk membentuk sebuah kolom. 
Packing juga terdapat di dalam sebuah bejana silinder di antara 
plate penyangga. 
(Perry,1997) 
Dalam distilasi, campuran zat dididihkan sehingga 
menguap, dan uap ini kemudian didinginkan kembali ke dalam 
bentuk cairan. Zat yang memiliki titik didih lebih rendah akan 
menguap lebih dulu. Metode ini merupakan termasuk unit operasi 
kimia jenis perpindahan massa. Penerapan proses ini didasarkan 
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pada teori bahwa pada suatu larutan, masing-masing komponen 
akan menguap pada titik didihnya. Model ideal distilasi didasarkan 
pada Hukum Raoult dan Hukum Dalton. 
Tipe kolom distilasi dapat diklasifikasikan sebagai: 
 Tray Kolom 
Tray kolom merupakan kolom distilasi yang didalamnya 
berisi plate yang dapat berupa, sieve tray, valve tray, buble tray dll. 
Untuk menentukan jumlah tray pada tray kolom dapat digunakan 
metode Mc Cabe-Thiele. Untuk menggunakan metode ini perlu 
diketahui pengertian dari reflux ratio, feed plate dan feed line (q-
line), yaitu: 
Reflux Ratio 
Reflux ratio adalah perbandingan antara reflux dengan 
produk overhead. Tanpa adanya reflux maka dibagian rectifying 
tidak akan terjadi proses rektifikasi (absorbsi) dan produk yang 
dihasilkan konsentrasinya tidak dapat melebihi konsentrasi uap di 
bagian rectifying. Persamaan garis operasi rectifying adalah 
sebagai berikut : 






   (2.1) 
Feed Plate dan Feed Line 
Pada plate dimana feed dimasukkan, rate liquid atau 
vapor maupun keduanya kemungkinan berubah, tergantung dari 
kondisi thermal dari feed. Hal ini dapat dikarakteristikkan kedalam 
lima tipe yang disimbolkan dengan q : 
1. Cold feed, q > 1 
2. Saturated liquid feed, q = 1 
3. Feed partially vapor, 0 < q < 1 
4. Saturated vapor feed, q = 0 
5. Superheated vapor feed, q < 0 
Untuk menghitung nilai q, digunakan persamaan sebagai berikut : 
𝑞 = 1 +
𝑐𝑝𝐿(𝑇𝑏−𝑇𝐹)
𝜆










  (2.3) 

























Gambar II.1. Distilasi Metode McCabe-Thiele  
(McCabe, hal 539) 
 
Gambar II.1 menunjukkan penentuan jumlah plate ideal pada 
kolom distilasi menggunakan metode McCabe-Thiele. 
 Packed Kolom 
Packed kolom merupakan kolom distilasi yang didalamnya 
terdapat packing sebagai kontaktor gas-cair. Tinggi packing yang 
digunakan dapat ditentukan dengan menggunakan metode height 
equivalent to a theoretical plate (HETP). Metode HETP 
merupakan metode yang digunakan untuk menetukan tinggi 
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packing yang didasarkan pada plate teoritis. Secara umum 
persamaan HETP adalah: 
𝐻𝐸𝑇𝑃 =
packed height
number of equivalent equilibrium stages
 (2.5) 
 
Gambar II.2. Packed Kolom 
(Seader,J.D. hal 278) 
 
Pada packed column, efisiensi perpindahan massa sangat 
dipengaruhi oleh mass transfer area (a) yang dapat dihitung 
dengan menggunakan persamaan: 
𝑚 =  
𝑑𝑦
𝑑𝑥










  (2.8) 














𝑎 =  
𝐺
𝐾𝑦𝑆𝐻𝑂𝐺
  (2.10) 
 
Keterangan: 
λR = ratio slope 
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V = rate vapor (m3/jam) 
L = rate liquid (m3/jam) 
HOG = height of an overall transfer unit based on the gas phase 
(m) 
Ky = koefisien transfer massa uap (kgmol/m2.s) 
α = relative volatility 
DV = koefisien difusifity uap (m2/s) 
DL = koefisien difusivity cair (m2/s) 
V = massa jenis uap (kg/m3) 
L = massa jenis cair (kg/m3) 
V = viskositas uap (kg/m.s) 
L = viskositas cair (kg/m.s) 
S = cross sectional area (m2) 
G = rate gas (m3/jam) 
(Seader,J.D. hal 399) 
 
Tipe distilasi berdasarkan operasinya dapat diklasifikasikan 
sebagai: 
 Continous Distillation 
 




Gambar II.3 menunjukkan diagram neraca massa untuk tipe 
distilasi kontinu. Kolom dialiri feed F mol/jam dengan konsentrasi 
xf menghasilkan D mol/jam produk overhead dengan konsentrasi 
xd dan B mol/jam produk bottom dengan konsentrasi xb. Neraca 
massa total : 
F=D+B (2.11) 
dan neraca massa komponen, 
𝐹𝑥𝑓 = 𝐷𝑥𝑑 + 𝐵𝑥𝑏 (2.12) 
Selanjutnya untuk menghitung neraca energi keseluruhan sistem 
menggunakan persamaan sebagai berikut : 
𝐹 ∗ 𝐻𝐹 + 𝑞𝑟 = 𝐷 ∗ 𝐻𝐷 + 𝐵 ∗ 𝐻𝐵 + 𝑞𝑐  (2.13) 
 Batch Distillation 
 
Gambar II.4. Diagram Alir Batch Distillation 
 
Gambar II.4 menunjukkan diagram alir kolom distilasi untuk tipe 
distilasi batch. Campuran dibebankan pada reboiler, dan energi 
panas dipasok melalui kumparan atau melalui dinding bejana 
hingga cairan mencapai titik didih dan kemudian menguap. Uap 
meninggalkan reboiler saat berada dalam kesetimbangan dengan 
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cairan, tapi karena uap mengandung lebih banyak dalam komponen 
yang mudah menguap, komposisi cairan dan uap tidak konstan. 
 
II.2. Permodelan Distilasi Multikomponen 
Permodelan dan simulasi pada distilasi batch  
multikomponen, sehingga perlu konsep distilasi dengan sistem 
batch. Distilasi dengan sistem batch adalah proses pemisahan 
berdasarkan relative volatilty komponen yang ingin dipisahkan. 
Distilasi multikomponen dengan sistem batch memiliki lebih dari 
dua komponen, digunakan untuk sistem biner. Distilasi dengan 
sistem batch merupakan proses semi batch dimana diisi dengan 
feed baru selama satu cycle pada awal batch,  dimana produk tetap 
keluar dari sistem secara kontinu dan feed baru atau slop recycle 
dapat dimasukkan selama satu cycle. Pada satu cycle adalah saat 
charging period (pengisian), starting up period, topping period 
dan feeding period. 
Permodelan distilasi multikomponen dengan sistem batch 
menggunakan persamaan differintio-algebraic untuk menghitung 
neraca massa dan panas dalam proses dengan keadaan 
kesetimbangan vapor-liquid pada setiap tray. Model dapat 
dibedakan menjadi tiga yaitu model Rigorous, Semi Rigorous, dan 
Short Cut. 
Untuk model Rigorous adalah menggabungkan akumulasi 
panas dan massa pada hold up, transfer panas dan massa untuk 
seluruh system, dan relative volatility. Model Semi- Rigorous 
untuk penyederhanaan dari model Rigorous. Model Rigorous lebih 
mengacu pada model akurasi. Sedangkan untuk model  Semi-
Rigorous lebih penting pada waktu komputasi. Model Short-cut 
merupakan model yang paling sederhana untuk menggambarkan 
sistem eksperimen dengan  material balance. Oleh karena itu, 
model ini mengabaikan neraca panas, tray dan accumulator hold 
up, variasi relative volatility, komponen (suhu dan tekanan). 
Model matematika yang dikembangkan ini didasarkan pada 
model Distefano (1968) dengan beberapa modifikasi untuk operasi 
dengan reflux ratio tertentu. Beberapa asumsi model antara lain 
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hold up uap dalam kolom diabaikan, hold up liquid pada tray 
konstan, hold up molar liquid didalam tangki penampung refluk 
konstan, profil tekanan didalam kolom dianggap linear, dan 
kondisi adiabatik. Model yang dikembangkan meliputi neraca 




Gambar II.5. Diagram Sistem Reboiler 
 
Untuk reboiler: j = 1: NC 
𝑑𝑀1
𝑑𝑡
= 𝐿2 − 𝑉1 (2.14) 
𝑑𝑀1𝑥𝑖𝑗
𝑑𝑡
= 𝐿2𝑥2𝑗 − 𝑉1𝑦1𝑗 (2.15) 
𝑑(𝑀1ℎ1)
𝑑𝑡
= 𝐿2ℎ2 − 𝑉1𝐻1 + 𝑄1 (2.16) 
 
 
Gambar II.6. Diagram Sistem Tray 
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Untuk tray:i=2......NT+1; j =1.........NC 
𝑑𝑀𝑖
𝑑𝑡
= 𝐿𝑖+1 + 𝑉𝑖−1 − 𝐿𝑖 − 𝑉𝑖 (2.17) 
𝑑𝑀𝑖
𝑑𝑡
= 𝐿𝑖+1 + 𝑉𝑖−1𝑦𝑖−1,𝑗 − 𝐿𝑖𝑥𝑖𝑗 − 𝑉𝑖𝑦𝑖𝑗  (2.18) 
𝑑(𝑀𝑖ℎ𝑖)
𝑑𝑡
= 𝐿𝑖+1 + 𝑉𝑖−1𝐻𝑖−1 − 𝐿𝑖ℎ𝑖 − 𝑉𝑖𝐻𝑖 (2.19) 
 
 
Gambar II.7. Diagram Sistem Reflux-Drum Condensor 
 








= 𝑉𝑁𝑇+1𝑦𝑁𝑇+2𝑗 − 𝐿𝑁𝑇+2𝑥𝑁𝑇+2,𝑗 −
𝐷𝑥𝑁𝑇+2,𝑗  (2.21) 
𝑑(𝑀𝑁𝑇+2ℎ𝑁𝑇+2)
𝑑𝑡
= 𝑉𝑁𝑇+1𝐻𝑁𝑇+2 − 𝐿𝑁𝑇+2ℎ𝑁𝑇+2 −
𝐷ℎ𝑁𝑇+2 − 𝑄𝑁𝑇+2 (2.22) 
 
di mana x dan y adalah fraksi uap dan cair (mol/mol), M, molar 
holdup cair (mol), L dan V, laju alir molar uap dan cair (mol/h), h 
dan H,entalpi campuran uap dan cair (J/mol), Q1 dan QNT+2, panas 
beban reboiler dan kondensor (J/mol.h), D, laju alir distilat (mol/h) 
dan subscript i dan j adalah untuk stage dan komponen, NT dan NC 
adalah masing-masing jumlah trays dan komponen (i = 1 untuk 
reboiler, i = 2 ::: NT + 1 untuk trays dan i = NT + 2 untuk unit 
reflux drum - kondensor). 
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  (2.23) 






+ 𝑥1𝑗(𝐿2 − 𝑉1) (2.24) 




= 𝐿2𝑥2𝑗 − 𝑉1𝑦1𝑗 − 𝐿2𝑥1𝑗 + 𝑉1𝑥1𝑗  (2.25) 
dan kemudian dari persamaan (2.25), pada kompisisi dalam 
rebolier maka dipengaruh turunan  waktu sebagai berikut : 
𝑑𝑥1𝑗
𝑑𝑡
= [𝐿2(𝑥2𝑗 − 𝑥1𝑗) − 𝑉1(𝑦1𝑗 − 𝑥1𝑗)]/𝑀1 (2.26) 
Demikian untuk menggabungkan Persamaan (2.17) dan Persamaan 




= [𝑉𝑖−1(𝑦𝑖−1,𝑗 − 𝑥𝑖𝑗) + 𝐿𝑖+1(𝑥𝑖+1,𝑗 − 𝑥𝑖𝑗) −
𝑉𝑖(𝑦𝑖𝑗 − 𝑥𝑖𝑗)]/𝑀𝑖 (2.27) 
Diasumsikan  pada refluks drum, molar hold up cair konstan  
digunakan Persamaan (2.20) menjadi 
𝑉𝑁𝑇+1 = 𝐿𝑁𝑇+2 + 𝐷 (2.28) 
dan memasukkan Persamaan (2.28) untuk Persamaan (2.21) : 
𝑑𝑥𝑁𝑇+2,𝑗
𝑑𝑡
= [𝑉𝑁𝑇+1(𝑦𝑁𝑇+1,𝑗 − 𝑥𝑁𝑇+2,𝑗)]/𝑀𝑁𝑇+2 (2.29) 
Oleh karena itu komposisi pada kolom keadaan turunan waktu, 
persamaan pada kolom, maka diperoleh Persamaan (2.27), (2.28) 
dan (2.29). menyelesaikan persamaan tersebut,laju alir  uap dan 
cairan (Vi dan Li). Subsitusikan Persamaan (2.19) dan 










        = 𝑀𝑖
𝑑ℎ𝑖
𝑑𝑡
+ ℎ𝑖[𝐿𝑖+1 + 𝑉𝑖−1 − 𝐿𝑖 − 𝑉𝑖] (2.31) 
menyelesaikan Persamaan (2.19) dan Persamaan (2.31) 
menghasilkan aliran uap pada ith trays sebagai 
𝑉𝑖−1 = [𝑉𝑖(𝐻𝑖 − ℎ𝑖) + 𝐿𝑖+1(ℎ𝑖 − ℎ𝑖+1) + 𝑀𝑖𝛿𝑡(ℎ𝑖)]/
(𝐻𝑖−1 − ℎ𝑖) (2.32) 
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di mana operasi δt (.) adalah diferensiasi pendekatan numerik untuk 





dimana β adalah fungsi δt (hi) adalah pendekatan untuk dhi  / dt . 
Persamaan (2.17) untuk Li : 
𝐿𝑖 = 𝑉𝑖−1 + 𝐿𝑖+1 − 𝑉𝑖 − 𝛿𝑡(𝑀𝑖) (2.34) 
di mana δt (Mi) adalah pendekatan untuk dMi / dt. Mulai dari i = 
NT + 1 dan menyederhanakan ke persamaan (2.32) dan (2.34) pada 
laju alir yield dengan memperhatikan pada aliran uap  kondensor, 
VNT + 1 dan aliran refluks LNT + 2 pada trays. 
 
II.3. Kesetimbangan Uap-Cair pada Distilasi 
Multikomponen 
Operasi distilasi mengekspoitasi perbedaan kemampuan 
menguap (volatillitas) komponen-komponen dalam campuran 
untuk melaksanakan proses pemisahan.Berkaitan dengan hal ini, 
dasar-dasar keseimbangan uap-cair perlu dipahami terlebih dahulu. 
II.3.1. Harga-K dan Volatillitas Relatif 
    Harga-K (K-Value) adalah ukuran tendensi suatu 
komponen untuk menguap. Jika harga-K suatu komponen tinggi, 
maka komponen tersebut cenderung untuk terkonsentrasi di fasa 
uap, sebaliknya jika harganya rendah, maka komponen cenderung 
untuk terkonsentrasi di fasa cair. Persamaan (2.1) di bawah ini 





Dengan yi adalah fraksi mol komponen i di fasa uap dan xi adalah 
fraksi mol komponen i di fasa fasa cair. Harga-K adalah fungsi dari 
temperatur, tekanan, dan komposisi. Dalam kesetimbangan, jika 
dua di antara variabel - variabel tersebut telah ditetapkan, maka 
variabel ketiga akan tertentu harganya.Dengan demikian, harga-K 
dapat ditampilkan sebagai fungsi dari tekanan dan komposisi, 
temperatur dan komposisi, atau tekanan dan temperatur. Relative 







Dengan Ki adalah harga K untuk komponen i dan Kj adalah harga 
K untuk komponen j. Relative volatility ini adalah ukuran 
kemudahan terpisahkan lewat eksploitasi perbedaan volatillitas. 
Relative volatility ditulis sebagai perbandingan harga K dari 
komponen lebih mudah menguap (MVC = more-volatile 
component) terhadap harga-K komponen yang lebih sulit 
menguap. Dengan demikian, harga α mendekati satu atau bahkan 
satu, maka kedua komponen sangat sulit bahkan tidak mungkin 
dipisahkan lewat operasi distilasi. 
II.3.2. Sistem Ideal dan Tak Ideal 
Untuk campuran-campuran yang mirip dengan campuran 
ideal. Yang dimaksud dengan campuran ideal adalah campuran 
yang perilaku fasa uapnya mematuhi Hukum Dalton dan perilaku 
fasa cairnya mengikuti Hukum Raoult. Hukum Dalton untuk gas 
ideal, seperti diperlihatkan pada persamaan (2.16), menyatakan 
bahwa tekanan parsial komponen dalam campuran, Pi, sama 
dengan fraksi mol komponen tersebut, yi, dikalikan tekanan parsial 
komponen, Pi, sama dengan fraksi mol komponen di fasa cair, Pis. 
persamaan (2.40) menampilkan pernyataan ini. 
𝑃𝑡𝑖 = 𝑦𝑖𝑃 (2.38) 








Pernyataan harga K untuk system tak ideal tidak seringkali 
pernyataan untuk system ideal. Data kesetimbangan uap-cair 
umumnya diperoleh dari serangkaian hasil percobaan. Walaupun 
tidak mudah,upaya penegakan persamaan-persamaan untuk 
mengevaluasi system tak ideal telah banyak dikembangakan dan 
bahkan telah diaplikasikan. 
(Smith Van Ness, 1987)                                                                                 
II.4. Murphree Efficiency 
Murphree efficiency (EMV) adalah perubahan komposisi 
vapor dari satu tray ke tray lainnya dibagi dengan vapor yang 
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meninggalkan tray dalam keadaan kesetimbangan dengan liquid 






yn = konsentrasi actual vapor meninggalkan tray 
yn+1 = konsentrasi actual vapor masuk ke tray 
yn*  = konsentrasi vapor dalam kesetimbangan dalam liquid 
masuk ke downcomer dari tray ke n 
(Geankoplis, 2003) 
 
II.5. Metode UNIFAC 
Metode UNIFAC digunakan untuk mengestimasi activity 
coefficients dari suatu komponen yang berergantung pada konsep 
bahwa campuran cairan dapat dianggap sebagai larutan dari unit 
struktural dari mana molekul terbentuk bukan larutan dari molekul 
itu sendiri. Unit-unit struktural disebut subkelompok, dan beberapa 
dari mereka yang tercantum dalam gambar II.5. Nilai dari k 
digunakan untuk mengidentifikasi setiap sub-kelompok. Relative 
volume, Rk, dan relative surface area, Qk, adalah properti dari 
subkelompok. Activity coefficients tidak hanya tergantung pada 
sifat subkelompok seperti Rk dan Qk, tetapi juga pada interaksi 
antara subkelompok. Parameter nilai amk untuk beberapa pasangan 
tersebut diberikan pada gambar II.6. Keuntungan besar dari metode 
UNIFAC adalah bahwa jumlah yang relatif kecil dari subkelompok 




Gambar II.8. UNIFAC-VLE Subgroup Parameter 
 
 
Gambar II.9. UNIFAC-VLE Interaction Parameters, amk, dalam 
kelvin 








Penelitian ini dilakukan secara teoritis dengan 
mengembangkan model matematik model matematik proses 
destilasi etanol dari molases didalam kolom distilasi. Sistem yang 
dipelajari adalah kolom distilasi dengan spesifikasi. Langkah-
langkah penelitian dapat dilihat pada gambar dibawah ini. 
 
 
Gambar III.1 Langkah-langkah pembuatan model matematik 
untuk proses destilasi etanol dari molases didalam kolom destilasi 
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3.1. Sistem yang ditinjau 
Sistem yang ditinjau adalah sistem kolom destilasi yang 
ditunjukan seperti gambar berikut 
 
 
Gambar III.2 Sistem distilasi batch multikomponen dari bahan 








3.2. Model Matematika 
3.2.1. Data Heat Capacity Cairan 
Rumus bangun dari bahan yang terkandung dalam wine 











Gambar III.3 Rumus bangun bahan di feed 
 
Dengan diketahuinya rumus bangun zat yang digunakan, 
dapat diestimasi seberapa besar heat capacity zat murni sebagai 
fungsi suhu dengan memecah rumus bangun menjadi beberapa 
grup additivity. 
Penentuan nilai heat capacity cairan dapat digunakan 





𝑖=1  (3.1) 
dimana, 𝑛𝑖 : jumlah grup additivity i 
 ∆𝑐𝑖 : nilai tak berdimensi grup additivity i 
dengan persamaan fungsi suhu (T dalam Kelvin) ∆𝑐𝑖 adalah : 













Tabel III.1 Data parameter tiap additivity group 
Additivity 
Group 
ai bi di Range 
Suhu 
C–(H)3(C)  4.19845 -0.312709 0.178609 85–705 
C–(H)(C)3   -1.35393 1.39218 -0.101118 85–483 
C–(H)2(C)2  2.7345 0.122732 -0.123482 85–700 
C–(H)2(C)(O)  0.517007 1.26631 -0.093971 137–630 
O-(C)(H)  16.1555 -11.9380 2.85117 153–590 
CO-(C)(O) 8.08178 -0.089984 1.82452 189-510 
C–(H)(C)2(O) -4.64439 2.38989 0.172814 188–630 
CO– (C)2  6.31505 0.347175 -0.179791 184–383 
(Sumber : Zabransky et al, 2004) 
 
3.2.2. Data Tekanan Uap 
Perhitungan tekanan uap menggunakan persamaan Antoine 
yang parameternya didapatkan dari National Institute of Standards 
and Technology : 




dimana, P dalam bar dan T dalam Kelvin 
dan berikut adalah parameter Antoinenya : 





































4.424 1312.253 -32.44 
Ambrose, 








4.482 1360.367 -99.93 
Butler, 
Ramchandani, 
et al., 1935 
(Sumber : nist.gov) 
 
3.2.3. Data Parameter UNIFAC 
Metode UNIFAC digunakan untuk menghitung proses 
kesetimbangan uap-cair yang terjadi dalam kolom distilasi batch 
multikomponen. Metode UNIFAC dipilih karena bahan-bahan 
yang digunakan cenderung sulit untuk dicari parameter 
kesetimbangannya pada metode NRTL (Non-Random-Two-
Liquid). 
 
3.2.4. Pengembangan Model Matematis Proses Distilasi 
Batch Multikomponen 
Model yang dikembangkan ini didasarkan pada model 
Distefano (1968) dengan beberapa modifikasi untuk operasi 
dengan refluks rasio tertentu. Beberapa asumsi model antara lain 
hold up uap dalam kolom diabaikan, hold up liquid pada tray 
konstan, hold up molar liquid didalam tangki penampung refluk 
konstan, profil tekanan didalam kolom dianggap linear, dan 
kondisi adiabatik. Model yang dikembangkan meliputi neraca 
massa total, neraca massa komponen, dan neraca energi 
Untuk reboiler: j = 1: NC 
𝑑𝑀1
𝑑𝑡
= 𝐿2 − 𝑉1 (3.4) 
𝑑𝑀1𝑥𝑖𝑗
𝑑𝑡
= 𝐿2𝑥2𝑗 − 𝑉1𝑦1𝑗 (3.5) 
𝑑(𝑀1ℎ1)
𝑑𝑡
= 𝐿2ℎ2 − 𝑉1𝐻1 + 𝑄1 (3.6) 
Untuk tray:i=2......NT+1; j =1.........NC 
𝑑𝑀𝑖
𝑑𝑡





= 𝐿𝑖+1 + 𝑉𝑖−1𝑦𝑖−1,𝑗 − 𝐿𝑖𝑥𝑖𝑗 − 𝑉𝑖𝑦𝑖𝑗  (3.8) 
𝑑(𝑀𝑖ℎ𝑖)
𝑑𝑡
= 𝐿𝑖+1 + 𝑉𝑖−1𝐻𝑖−1 − 𝐿𝑖ℎ𝑖 − 𝑉𝑖𝐻𝑖 (3.9) 








= 𝑉𝑁𝑇+1𝑦𝑁𝑇+2𝑗 − 𝐿𝑁𝑇+2𝑥𝑁𝑇+2,𝑗 −
𝐷𝑥𝑁𝑇+2,𝑗  (3.11) 
𝑑(𝑀𝑁𝑇+2ℎ𝑁𝑇+2)
𝑑𝑡
= 𝑉𝑁𝑇+1𝐻𝑁𝑇+2 − 𝐿𝑁𝑇+2ℎ𝑁𝑇+2 −
𝐷ℎ𝑁𝑇+2 − 𝑄𝑁𝑇+2 (3.12) 
 
di mana x dan y adalah fraksi uap dan cair (mol/mol), M, molar 
holdup cair (mol), L dan V, laju alir molar uap dan cair (mol/jam), 
h dan H,entalpi campuran uap dan cair (J/mol), Q1 dan QNT+2, 
panas beban reboiler dan kondensor (J/mol.jam), D, laju alir distilat 
(mol/jam) dan subscript i dan j adalah untuk stage dan komponen, 
NT dan NC adalah masing-masing jumlah trays dan komponen (i 
= 1 untuk reboiler, i = 2 ::: NT + 1 untuk trays dan i = NT + 2 untuk 
unit reflux drum-kondensor). 









  (3.13) 






+ 𝑥1𝑗(𝐿2 − 𝑉1) (3.14) 




= 𝐿2𝑥2𝑗 − 𝑉1𝑦1𝑗 − 𝐿2𝑥1𝑗 + 𝑉1𝑥1𝑗  (3.15) 
 
dan kemudian dari persamaan (3.12), pada komposisi dalam 
rebolier maka dipengaruh turunan  waktu sebagai berikut : 
𝑑𝑥1𝑗
𝑑𝑡
= [𝐿2(𝑥2𝑗 − 𝑥1𝑗) − 𝑉1(𝑦1𝑗 − 𝑥1𝑗)]/𝑀1 (3.16) 
Demikian untuk menggabungkan Persamaan (3.4) dan Persamaan 






= [𝑉𝑖−1(𝑦𝑖−1,𝑗 − 𝑥𝑖𝑗) + 𝐿𝑖+1(𝑥𝑖+1,𝑗 − 𝑥𝑖𝑗) −
𝑉𝑖(𝑦𝑖𝑗 − 𝑥𝑖𝑗)]/𝑀𝑖 (3.17) 
Diasumsikan  pada refluks drum, molar hold up cair konstan  
digunakan Persamaan (3.7 ) menjadi 
𝑉𝑁𝑇+1 = 𝐿𝑁𝑇+2 + 𝐷 (3.18) 
dan memasukkan Persamaan (3.15) untuk Persamaan (3.8) : 
𝑑𝑥𝑁𝑇+2,𝑗
𝑑𝑡
= [𝑉𝑁𝑇+1(𝑦𝑁𝑇+1,𝑗 − 𝑥𝑁𝑇+2,𝑗)]/𝑀𝑁𝑇+2 (3.19) 
Oleh karena itu komposisi pada kolom keadaan turunan waktu, 
persamaan pada kolom, maka diperoleh Persamaan (3.13), (3.14) 
dan (3.16). menyelesaikan persamaan tersebut,laju alir  uap dan 
cairan (Vi dan Li).Subsitusikan Persamaan (3.6) dan memasukkan 










        = 𝑀𝑖
𝑑ℎ𝑖
𝑑𝑡
+ ℎ𝑖[𝐿𝑖+1 + 𝑉𝑖−1 − 𝐿𝑖 − 𝑉𝑖] (3.21) 
menyelesaikan Persamaan (3.6) dan Persamaan (3.18) 
menghasilkan aliran uap pada ith trays sebagai 
𝑉𝑖−1 = [𝑉𝑖(𝐻𝑖 − ℎ𝑖) + 𝐿𝑖+1(ℎ𝑖 − ℎ𝑖+1) + 𝑀𝑖𝛿𝑡(ℎ𝑖)]/
(𝐻𝑖−1 − ℎ𝑖) (3.22) 
di mana operasi δt (.) adalah diferensiasi pendekatan numerik untuk 





dimana β adalah fungsi δt (hi) adalah pendekatan untuk dhi  / dt . 
Persamaan (3.4) untuk Li : 
𝐿𝑖 = 𝑉𝑖−1 + 𝐿𝑖+1 − 𝑉𝑖 − 𝛿𝑡(𝑀𝑖) (3.24) 
di mana δt (Mi) adalah pendekatan untuk dMi / dt. Mulai dari i = 
NT + 1 dan menyederhanakan ke persamaan (3.19) dan (3.21) pada 
laju alir yield dengan memperhatikan pada aliran uap  kondensor, 
VNT + 1 dan aliran refluks LNT + 2 pada trays. 
 
3.2.5. Packed Sieve Tray Efficiency 
Pengamatan eksperimental dari operasi packed sieve tray 
didapatkan bahwa dispersi di atas packed sieve tray dapat dibagi 
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secara vertikal ke dalam dua zona seperti yang ditunjukkan pada 
Gambar III.4. Dalam zona 1 (dalam packing), buih terdiri dari 
gelembung-gelembung kecil dengan diameter rata-rata 5mm. 
Sedangkan untuk zona 2, buih terdiri dari gelembung-gelembung 
kecil dengan diameter rata-rata 5mm dan gelembung besar dengan 
diameter rata-rata 25mm. Nilai efisiensi dari packed sieve tray 
dapat didefinisikan sebagai berikut: 
𝐸𝑂𝐺 = 1 − exp (−𝑁𝑂𝐺)  (3.25) 
Dimana: 
𝑁𝑂𝐺 =  𝑁𝑂𝐺1 + 𝑁𝑂𝐺2  (3.26) 
 
Gambar III.4 Hydraulic model untuk disperse diatas 
packed sieve tray 
 
The overall vapour-phase mass transfer unit pada zona 1 









  (3.27) 
Dimana NG1 dan NL1 adalah vapour and liquid mass transfer units 
pada  zona 1. Liquid mass transfer units dapat di cari dengan 
persamaan berikut 
𝑁𝐿1 =  
12× 𝜌𝐿× 𝐺𝑓 ×(𝜑× 𝐷𝐿)
0.5
𝜋0.5× 𝜌𝐺× 𝐿𝑓1× 𝐷𝐵𝑆
 × 𝑡𝐺1





0.5 =  
𝐻𝑃
𝑈𝑆𝐵
′   (3.29) 
𝑈𝑆𝐵
′ =  
𝑈𝑆
𝜀𝐴𝑉
  (3.30) 
Sedangkan untuk The overall vapour-phase mass transfer unit 
pada zona 1 dapat di cari dengan persamaan berikut: 
𝑁𝐺1 =  
𝐿𝑓1× 𝜌𝐺× 𝑘𝐺1
𝐺𝑓× 𝜌𝐿× 𝑘𝐿1
 ×  𝑁𝐿1  (3.31) 
Dimana  
𝑘𝐺1 =  
𝑆ℎ ×𝑘 × 𝐷𝐺
𝐷𝐵𝑆
  (3.32) 
𝑆ℎ =  17.9  (3.33) 
Di dalam zona 2 terdapat 2 macam gelembung dengan 
diameter rata-rata yang berbeda. Sehingga perhitungan NOG2 tidak 
bisa disederhanakan dengan penjumlahan antara NOG2S dan NOG2L. 
Karena alasan ini, the overall vapour-phase mass transfer unit 
pada zona 2 didefinisikan sebagai berikut 
𝑁𝑂𝐺2 =  −log (1 − 𝐸𝑂𝐺2)  (3.34) 
Dimana EOG2 adalah average mass transfer efficiency di zona 2. 
Sehingga hal ini memungkinkan untuk memperhitungkan nilai 
EOG2S yang berasal dari gelembung kecil dan EOG2L yang berasal 
dari gelembung besar. 
𝐸𝑂𝐺2 = (𝐴𝐽)  × 𝐸𝑂𝐺2𝑆 + (1 − 𝐴𝐽) ×  𝐸𝑂𝐺2𝐿  (3.35) 
Dimana 
𝐸𝑂𝐺2𝑆 = 1 − exp(−𝑁𝑂𝐺2𝑆)  (3.36) 
𝐸𝑂𝐺2𝐿 = 1 − exp(−𝑁𝑂𝐺2𝐿)  (3.37) 
The overall vapour-phase mass transfer unit untuk 









  (3.38) 
Dimana NG2S dan NL2S adalah vapour and liquid mass transfer units 
untuk gelembung kecil pada  zona 2. Liquid mass transfer units 
dapat di cari dengan persamaan berikut 
𝑁𝐿2𝑆 =  
12× 𝜌𝐿× 𝐺𝑓 ×(𝜑× 𝐷𝐿)
0.5
𝜋0.5× 𝜌𝐺× 𝐿𝑓2× 𝐷𝐵𝑆
 × 𝑡𝐺2
0.5  (3.39) 
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Sedangkan untuk The overall vapour-phase mass transfer unit 
untuk gelembung kecil pada zona 2 dapat di cari dengan 
persamaan berikut: 
𝑁𝐺2𝑆 =  
𝐿𝑓2× 𝜌𝐺× 𝑘𝐺2𝑆
𝐺𝑓× 𝜌𝐿× 𝑘𝐿2𝑆
 ×  𝑁𝐿2𝑆  (3.40) 
Dimana  
















3.3. Penyelesaian Numerik 
Penyelesaian numerik digunakan untuk menyelesaikan 
persamaan-persamaan diferensial pada subbab model matematik. 
Penyelesian yang digunakan adalah metode Runge-Kutta pada 
MATLAB. 
 
3.4. Pembuatan Program 
Penyelesaian model matematis dari persamaan-persamaan 
yang telah disebutkan diatas dibuat dalam program MATLAB. 
 
3.5. Validasi Data 
Validasi dilakukan dengan cara membandingkan data hasil 
prediksi simulasi dengan data hasil penelitian eksperimen 
destilasi yang telah dilakukan. 
 
3.6. Analisa Model Matematika 
Model matematis yang telah dikembangkan akan 
digunakan sebagai referensi penelitian eksperimen multikomponen 








3.7. Variabel Penelitian 
3.7.1. Sistem yang Dipelajari 
Tabel III.3 Sistem alat yang dipelajari 











Reflux ratio 3.5  
 
3.7.2. Variabel Tetap 
 Jumlah feed awal : 1.893 Kmol 
 Fraksi feed awal 
- Ethanol : 6 % mol  
- Water : 93.8764 % mol 
- Glycerin : 0.7 % mol 
- Acetic Acid : 0.0236 % mol 
- Aceton : 0.015 % mol 
- 3-methyl-1 butanol : 0.015 % mol 
3.7.3. Variabel Berubah 
 Tinggi Packing: tanpa packing, 3 cm, 5 cm 
 
3.7.4. Variabel Respon 
 Fraksi distilat 







HASIL DAN PEMBAHASAN 
Permodelan dan simulasi yang dilakukan pada penelitian ini 
bertujuan untuk mengkaji secara teoritis proses distilasi batch 
multikomponen etanol dari broth fermentasi dengan packing. 
Berdasarkan hasil simulasi yang dilakukan dapat diketahui 
pengaruh ketinggian packing yang digunakan terhadap fraksi 
etanol di distilat setiap waktu dan persen recovery yang diperoleh. 
Penelitian ini dilakukan dengan model simulasi distilasi batch 
multikomponen pada kondisi atmosferik. Variabel yang digunakan 
pada penelitian ini adalah pengaruh ketinggian packing terhadap 
hasil distilat dan nilai effisiensi murphree. 
IV.1. Pengaruh Ketinggian Packing Terhadap Fraksi
Larutan di Distilat 
Berdasarkan hasil simulasi yang dilakukan, didapatkan nilai 
fraksi mol di distilat setiap waktu untuk berbagai jenis ketinggian 
packing yang digunakan yang ditunjukkan pada Gambar IV.1 dan 
Gambar IV.2. 
Gambar IV.1  Grafik fraksi mol etanol di distilat tiap waktu pada 




Gambar IV.2  Perbesaran grafik fraksi mol etanol di distilat tiap 
waktu pada berbagai ketinggian packing 
 
Pada Gambar IV.1 dan Gambar IV.2. terlihat bahwa 
semakin lama waktu distilasi maka semakin naik kadar etanol yang 
diperoleh, namun pada waktu tertentu kadar etanol akan semakin 
menurun. Hal ini disebabkan etanol yang memiliki volatilitas yang 
tinggi terhadap zat yang lain sehingga dapat mencapai kadar yang 
tinggi, namun karena prosesnya adalah proses distilasi batch maka 
kadar etanol di distilat akan semakin menurun karena etanol sudah 
mulai habis dan yang menguap adalah fraksi yang lebih berat. Hal 
ini sesuai dengan persamaan neraca massa pada proses distilasi 
batch. 
Pada gambar IV.1 dan Gambar IV.2. juga terlihat pengaruh 
ketinggian packing terhadap kadar distilat yang diperoleh. 
Ketinggian packing yang digunakan hanya berpengaruh kecil 
terhadap kadar etanol di distilat. Hampir tidak ada perbedaan untuk 
memperoleh kadar maksimum pada berbagai ketinggian packing. 
Namun, ketinggian packing sedikit berpengaruh pada waktu 
distilasi untuk memperoleh kadar etanol maksimum, semakin besar 
ketinggian packing yang digunakan maka semakin cepat waktu 
distilasi yang dibutuhkan untuk mencapai kadar etanol maksimum. 
Hal ini sesuai dengan persamaan efisiensi murphree, semakin kecil 
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ketinggian packing maka efisiensi murphree semakin kecil. Fraksi 
uap operasi (y operasi) lebih kecil dengan fraksi uap 
kesetimbangan (y kesetimbangan) sehingga untuk mencapai fraksi 
maksimum membutuhkan waktu yang lebih lama. 
 
IV.2. Pengaruh Ketinggian Packing Terhadap Effisiensi 
Murphree di Tray 
Berdasarkan hasil simulasi yang dilakukan, didapatkan nilai 
efisiensi murphree pada tray ke 10 setiap waktu untuk berbagai 
jenis ketinggian packing yang digunakan yang ditunjukkan pada 
Gambar IV.3 
 
Gambar IV.3 Grafik efisiensi murphree pada tray ke-10 
tiap waktu pada berbagai ketinggian packing 
 
Pada gambar IV.3 terlihat bahwa semakin tinggi packing 
yang digunakan maka efisiensi murphree akan semakin besar. Hal 
ini dikarenakan semakin tinggi packing, maka gelembung uap yang 
terbentuk hanya gelembung kecil sehingga area transfer massanya 
semakin besar. Dimana semakin besar area kontak transfer 
massanya, sehingga menghasilkan efisiensi murphree yang 
semakin besar. 
Pada gambar IV.3 terlihat pula bentuk grafiknya yang mula-
mula gradiennya naik kemudian gradiennya turun. Hal ini 
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dikarenakan laju vapor yang awalnya besar karena banyaknya zat 
ringan yang masih terkandung dan kelamaan laju vapor akan 
semakin mengecil karena zat yang mudah menguap sudah mulai 
habis.  
 
IV.3. Hasil Simulasi Distilasi Batch Multikomponen 
Berdasarkan hasil simulasi yang dilakukan, diperoleh kadar 
masing–masing komponen di distilat setiap waktu yang 









Gambar IV.4 (a) Hasil simulasi komponen air dan etanol (b) 
Hasil simulasi pengotor 
 
Pada Gambar IV.4 (a) dapat diketahui bahwa waktu yang 
optimum untuk memperoleh etanol dengan kadar tinggi sekitar 35-
40 menit. Namun terdapat impuritis yang ditunjukkan pada 
Gambar IV.3(b) dimana terlihat memiliki impuritis rata-rata pada 
waktu sekitar 35-40 menit 8.10-4 fraksi mol aceton dan 4.10-4 fraksi 
mol 3-methyl-1-butanol. Impuritis yang paling dominan disini 
adalah aceton, hal ini terjadi karena aceton memiliki volatilitas 
yang tinggi dibanding komponen yang lain, bahkan dengan etanol 
sendiri. Tetapi karena fraksi feed awal aceton sangat kecil sehingga 
fraksi maksimum yang diperoleh tidak dapat menandingi etanol, 
walaupun volatilitasnya lebih besar. 
 
IV.4. Validasi model 
Validasi model simulasi didapatkan dengan 
membandingkan hasil simulasi dan hasil eksperimen yang 








Gambar IV.5 (a) Perbandingan hasil simulasi dengan 
eksperimen dengan packing 3 cm (b) perbandingan hasil simulasi 
dengan eksperimen dengan packing 5 cm 
 
Pada Gambar IV.5 terlihat bahwa terdapat perbedaan yang 
jauh dari hasil simulasi dengan hasil eksperimen. Dari hasil 
eksperimen, fraksi etanol pada packing 5 cm dapat mencapai nilai 
sebesar 0.973 melewati titik azeoptrope. Sedangkan dari hasil 
simulasi, fraksi etanol maksimum hanya sebesar 0.73. Namun jika 
 39 
 
dilihat dari trend grafik antara hasil simulasi dengan hasil 
eksperimen, grafik keduanya memiliki pola yang sama. Pada awal 
waktu, gradien grafik semakin naik hingga pada waktu tertentu 
kemudian gradiennya turun. 
Pada Gambar IV.5 terlihat untuk waktu operasi antara 
simulasi dan eksperimen untuk packing 5 cm tidak ada perbedaan 
yang besar. Pada hasil simulasi, waktu operasi yang dibutuhkan 
agar kadar distilat mencapai maksimum sebesar 38 menit. Pada 
hasil eksperimen, kadar distilat maksimum yang terukur diperoleh 
pada waktu operasi sebesar 40 menit. Perbedaan yang ada terjadi 
karena adanya perbedaan kondisi. Pada simulasi, kondisi operasi 
dianggap tidak ada panas yang keluar dari kolom. Sedangkan pada 
eksperimen, kolom tidak diberi isolasi sehingga dapat dipastikan 
adanya panas yang keluar dari kolom. Dimana panas kolom 
berpengaruh pada kecepatan waktu operasi untuk memperoleh 
kadar maksimum. 
Hasil eksperimen dan simulasi menghasilkan error yang 
besar. Hal ini dikarenakan pada hasil eksperimen melewati titik 
azeotrope. Dalam eksperimen yang dilakukan menggunakan 
distilasi batch biasa, bukan distilasi batch azeotrope dan 
seharusnya untuk proses distilasi batch biasa, tidak mungkin 
dihasilkan fraksi maksimum distilat melebihi dari fraksi azeotrope. 
Ketika campuran suatu zat, dalam hal ini etanol-air, mencapai titik 
azeotrope, maka fraksi cair dan fraksi uap sehingga pada proses 
pencampuran di tray paling atas antara uap dan cairnya tidak bisa 






Berdasarkan hasil penelitian yang dilakukan, dapat 
disimpulkan bahwa : 
1. Pada penelitian ini telah dikembangkan model simulasi
distilasi batch multikomponen dengan mesh packing steel
wool.
2. Dari beberapa variable-variabel yang dilakukan, dihasilkan
:
 Pengaruh ketinggian mesh packing steel wool terhadap
fraksi mol etanol di distilat memiliki pengaruh yang
cukup besar. Semakin besar ketinggian packing yang
digunakan, semakin tinggi fraksi mol maksimum yang
diperoleh, namun kenaikannya tidak linier.
 Pengaruh ketinggian mesh packing steel wool terhadap
efisiensi murphree di tray memiliki pengaruh yang
besar. Semakin tinggi packing yang digunakan,
efisiensi murphree di tray semakin tinggi.
3. Pada penelitian ini, grafik dari hasil simulasi dan
eksperimen pada mesh packing steel wool 5 cm mempunyai
kecenderungan yang sama untuk waktu operasi yang
dibutuhkan sehingga simulasi ini valid digunakan untuk
penentuan waktu operasi yang dibutuhkan.
V.2. Saran
1. Melakukan eksperimen untuk memperoleh persamaan
efisiensi murphree berdasarkan property dan parameter
karakteristik jenis packing.
2. Metode penentuan koefisien aktivitas menggunakan
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A.1. Parameter Yang Mendukung 
 UNIFAC Parameter 
Group k Rk Qk 
CH3 1 0.9011 0.848 
CH2 2 0.6744 0.540 
CH 3 0.4469 0.228 
H2O 17 0.9200 1.400 
OH 15 1.0000 1.200 












CH3 1 0 0 2 0 1 
CH2 1 2 0 2 0 0 
CH 0 1 0 1 0 0 
H2O 0 0 0 0 0 0 
OH 1 3 1 1 1 0 
CH3CO 0 0 1 0 0 1 
 
a 1 2 3 17 15 19 
1 0 0 0 1318 986.5 476.4 
2 0 0 0 1318 986.5 476.4 
3 0 0 0 1318 986.5 476.4 
17 300 300 300 0 -229.1 -195.4 
15 156.4 156.4 156.4 353.5 0 84 







 Heat Capacity Liquid 
𝐶𝑝
𝑅
= 𝐴(𝑇 − 𝑇𝑟𝑒𝑓) +
𝐵
2
(𝑇 − 𝑇𝑟𝑒𝑓)2 +
𝐶
3
(𝑇 − 𝑇𝑟𝑒𝑓)3 




ℎ = ∑ 𝑥(𝑗) × 𝐶𝑝(𝑗)
𝑁𝐶
𝑗=1
  𝑘𝐽/𝑘𝑚𝑜𝑙 
Komponen A B C 
Ethanol 33.866 -172.6 .10-3 349.17 .10-6 
Glycerin 44.85614 -30.89149 .10-2 5.45843 .10-4 
Acetic acid 28.43573 -12.34069 .10-2 4.854299 .10-4 
3-methyl-
1-butanol 
26.449977 -9.782196 .10-2 2.8898167 .10-4 
Water 8.712 1.25 .10-3 -0.18 .10-6 
Acetone 14.71195 -0.278243 .10-2 0.177427 .10-4 
 
 Heat Capacity Vapour 
𝐶𝑃 = 𝐴 + 𝐵(𝑇 − 𝑇𝑟𝑒𝑓) + 𝐶(𝑇 − 𝑇𝑟𝑒𝑓)2 + 𝐷(𝑇 −
𝑇𝑟𝑒𝑓)3 + 𝐸(𝑇 − 𝑇𝑟𝑒𝑓)4 + 𝐹(𝑇 − 𝑇𝑟𝑒𝑓)5  
𝐻 = ∑ 𝑦(𝑗){𝐵𝑀(𝑗) × 𝐶𝑃(𝑗) + 𝜆(𝑗)}
𝑁𝐶
𝑗=1
  𝑘𝐽/𝑘𝑚𝑜𝑙 
Komponen λ A B C D E F 






































































 Konstanta lain 
Difusivitas liquid (etanol) rata-rata = 1.28.10-9 m2/s 
Difusivitas liquid (etanol) rata-rata = 1.18.10-5 m2/s 
Viskositas rata-rata = 8,9.10-9 kg/m.s 
 
A.2. Penyelesaian Numerik Persamaan Differensia Dengan 
Metode Runge Kutta 
Penyelesaian persamaan diferensial dengan metode runge-
kutta 
 Reboiler, i=1 




𝑘11,𝑗(𝑡) = ∆𝑡 {
𝑑𝑥1,𝑗
𝑑𝑡
(𝑥1,𝑗(𝑡 − 1); 𝑥2,𝑗(𝑡 − 1))} 
𝑘21,𝑗(𝑡) = ∆𝑡 {
𝑑𝑥1,𝑗
𝑑𝑡
(𝑥1,𝑗(𝑡 − 1) +
𝑘11,𝑗(𝑡 − 1)
2




𝑘31,𝑗(𝑡) = ∆𝑡 {
𝑑𝑥1,𝑗
𝑑𝑡
(𝑥1,𝑗(𝑡 − 1) +
𝑘21,𝑗(𝑡 − 1)
2




𝑘41,𝑗(𝑡) = ∆𝑡 {
𝑑𝑥1,𝑗
𝑑𝑡
(𝑥1,𝑗(𝑡 − 1) +
𝑘31,𝑗(𝑡 − 1)
2





 Tray, i=1:NT+1 
𝑥𝑖,𝑗(𝑡 + 1) = 𝑥𝑖,𝑗(𝑡) + {
𝑘1𝑖,𝑗(𝑡) + 2𝑘2𝑖,𝑗(𝑡) + 2𝑘3𝑖,𝑗(𝑡) + 𝑘4𝑖,𝑗(𝑡)
6
} 
𝑘1𝑖,𝑗(𝑡) = ∆𝑡 {
𝑑𝑥𝑖,𝑗
𝑑𝑡
(𝑥𝑖,𝑗(𝑡 − 1); 𝑥𝑖+1,𝑗(𝑡 − 1))} 
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𝑘2𝑖,𝑗(𝑡) = ∆𝑡 {
𝑑𝑥𝑖,𝑗
𝑑𝑡








𝑘3𝑖,𝑗(𝑡) = ∆𝑡 {
𝑑𝑥𝑖,𝑗
𝑑𝑡








𝑘4𝑖,𝑗(𝑡) = ∆𝑡 {
𝑑𝑥𝑖,𝑗
𝑑𝑡








 Condenser, i=NT+2 





𝑘1𝑁𝑇+2,𝑗(𝑡) = ∆𝑡 {
𝑑𝑥1,𝑗
𝑑𝑡
(𝑥𝑁𝑇+2,𝑗(𝑡 − 1))} 
𝑘2𝑁𝑇+2,𝑗(𝑡) = ∆𝑡 {
𝑑𝑥𝑁𝑇+2,𝑗
𝑑𝑡




𝑘3𝑁𝑇+2,𝑗(𝑡) = ∆𝑡 {
𝑑𝑥𝑁𝑇+2,𝑗
𝑑𝑡








HASIL SIMULASI MATLAB 
 












0 0.06 7.00E-04 2.36E-05 1.50E-04 0.94 1.50E-04 
10 0.43 8.21E-05 8.57E-05 9.84E-04 0.57 3.53E-03 
20 0.59 3.37E-06 3.06E-05 6.92E-04 0.41 2.54E-03 
30 0.67 1.27E-07 1.36E-05 3.63E-04 0.33 1.28E-03 
40 0.67 5.34E-09 1.14E-05 4.95E-04 0.33 5.91E-04 
50 0.57 3.79E-10 2.71E-05 1.57E-03 0.43 2.68E-04 
60 0.41 2.29E-10 6.12E-05 2.34E-03 0.59 1.31E-04 
70 0.25 1.51E-10 9.42E-05 1.59E-03 0.74 6.82E-05 
80 0.16 7.93E-11 1.13E-04 9.63E-04 0.84 3.90E-05 
90 0.10 3.83E-11 1.23E-04 6.02E-04 0.90 2.38E-05 
100 0.07 1.77E-11 1.29E-04 3.86E-04 0.93 1.51E-05 
110 0.04 7.98E-12 1.32E-04 2.51E-04 0.96 9.75E-06 
120 0.03 3.62E-12 1.33E-04 1.67E-04 0.97 6.42E-06 
 
B.2. Hasil Simulasi Distilasi Batch Multikomponen Dengan 












0 0.06 7.00E-04 2.36E-05 1.50E-04 0.94 1.50E-04 
10 0.43 8.23E-05 8.35E-05 9.91E-04 0.56 3.60E-03 
20 0.60 3.32E-06 2.89E-05 6.63E-04 0.40 2.53E-03 
30 0.68 1.25E-07 1.25E-05 3.24E-04 0.32 1.26E-03 
40 0.69 5.15E-09 8.62E-06 4.23E-04 0.31 5.75E-04 
 B-2 
 
50 0.59 2.35E-10 2.17E-05 1.73E-03 0.41 2.57E-04 
60 0.41 5.21E-11 5.71E-05 2.62E-03 0.59 1.22E-04 
70 0.24 2.55E-11 9.15E-05 1.54E-03 0.76 6.26E-05 
80 0.15 1.03E-11 1.09E-04 9.05E-04 0.85 3.58E-05 
90 0.09 3.89E-12 1.18E-04 5.61E-04 0.91 2.19E-05 
100 0.06 1.41E-12 1.23E-04 3.58E-04 0.94 1.39E-05 
110 0.04 5.04E-13 1.25E-04 2.33E-04 0.96 8.98E-06 
120 0.03 1.79E-13 1.26E-04 1.54E-04 0.97 5.92E-06 
 
B.3. Hasil Simulasi Distilasi Batch Multikomponen Dengan 










0 0.06 7.00E-04 2.36E-05 1.50E-04 0.94 1.50E-04 
10 0.43 8.24E-05 8.32E-05 9.91E-04 0.56 3.61E-03 
20 0.60 3.31E-06 2.87E-05 6.63E-04 0.40 2.53E-03 
30 0.68 1.24E-07 1.23E-05 3.24E-04 0.32 1.25E-03 
40 0.69 5.13E-09 8.28E-06 4.23E-04 0.31 5.73E-04 
50 0.59 2.25E-10 2.08E-05 1.73E-03 0.41 2.56E-04 
60 0.41 4.07E-11 5.65E-05 2.62E-03 0.59 1.21E-04 
70 0.24 1.86E-11 9.10E-05 1.54E-03 0.76 6.18E-05 
80 0.14 7.17E-12 1.08E-04 9.05E-04 0.85 3.54E-05 
90 0.09 2.60E-12 1.17E-04 5.61E-04 0.91 2.17E-05 
100 0.06 9.10E-13 1.22E-04 3.58E-04 0.94 1.37E-05 
110 0.04 3.12E-13 1.24E-04 2.33E-04 0.96 8.88E-06 
120 0.03 1.07E-13 1.25E-04 1.54E-04 0.97 5.85E-06 
 
B.4. Hasil Efisiensi Murphree Dengan Tanpa Packing 
 
















B.5. Hasil Efisiensi Murphree Dengan Packing 3 cm 
 















B.6. Hasil Efisiensi Murphree Dengan Packing 5 cm Pada 
Tray 10 
 




































LISTING PROGRAM MATLAB 
 






Mfo=1.893; %kmol massa feed total awal 
v=0.00132; %m3 volume liquid hold-up 
xf=[0.06 0.0007 0.000236 0.00015 0.938764 0.00015]; %etanol 
glycerin acetic 3methyl1butanol water aceton 
rho=[750 1261 1500 814.6 936.34 790]; %kg/m3 
BM=[46 92 63.012 77.65 18 58.08]; %kg/kmol 
Q1=70 ; %kJ/h panas reboiler 
  
t=16; %jumlah tray 
n=6 ; %jumlah komponen 




















Hp=0.05; %tinggi packing (m) 
DL=1.28e-9; %Diffusifitas liquid 
DG=1.18e-5; %Diffusifitas gas 
Visco=8.9e-5; %kg/ms 





     x1(1,z)=xf(1); 
     x2(1,z)=xf(2); 
     x3(1,z)=xf(3); 
     x4(1,z)=xf(4); 
     x5(1,z)=xf(5); 
     x6(1,z)=xf(6); 
     
     x=[x1(1,z) x2(1,z) x3(1,z) x4(1,z) x5(1,z) x6(1,z)];  
     VLEcalc 
     T(1,z)=Tp(2); 
     y1id(1,z)=y(1); 
     y2id(1,z)=y(2); 
     y3id(1,z)=y(3); 
     y4id(1,z)=y(4); 
     y5id(1,z)=y(5); 
     y6id(1,z)=y(6); 
      
     y1(1,z)=y1id(1,z); 
     y2(1,z)=y2id(1,z); 
     y3(1,z)=y3id(1,z); 
     y4(1,z)=y4id(1,z); 
     y5(1,z)=y5id(1,z); 





     x=[x1(1,z) x2(1,z) x3(1,z) x4(1,z) x5(1,z) x6(1,z)]; 
     y=[y1(1,z) y2(1,z) y3(1,z) y4(1,z) y5(1,z) y6(1,z)]; 
     jum=0; 
     jum2=0; 
     jum5=0; 
     for i=1:n 
         jum=x(i)/rho(i)+jum; 
         jum2=x(i)*BM(i)+jum2; 
         jum5=y(i)*BM(i)+jum5; 
     end 
     jum=1/jum; 
     rhotot(1,z)=jum; 
     BMcamp(1,z)=jum2; 
     BMcampv(1,z)=jum5; 











     y=[y1(1,z) y2(1,z) y3(1,z) y4(1,z) y5(1,z) y6(1,z)]; 
     cpcalc_liq 
     CPcalc_uap 
     h(1,z)=cpliq; 
     H(1,z)=CPuap; 
end 
for z=1:t+1 





     L(1,z)=V(1,t+1); 
end 
for w=1 
     for z=2:t+1 
         Vol(w,z)=((V(w,z)*Rlaw*T(w,z))/(P/1.01325))/3600; 
%m3/s 
         us(w,z)=Vol(w,z)/At; %m/s 
         Vv(w,z)=Vol(w,z)/Ac; %m/s 
        
 rhov(w,z)=((P/1.01325)*BMcampv(w,z))/(Rlaw*T(w,z));%kg
/m3 
         Ks(w,z)=Vv(w,z)*sqrt(rhov(w,z)/(rhotot(w,z)-rhov(w,z))); 
%meter 
         Eav(w,z)=1-exp(-(1.6-13.78*Hp)*(Ks(w,z)^0.05)); 
%Average vapour volume fraction 
                 
         %Perhitungan NOG1 
         Usb1(w,z)=us(w,z)/Eav(w,z); %Rise velocity of small 
bubble in zone 1 (m/s) 
         tG1(w,z)=Hp/Usb1(w,z); %Mean residence time of vapour-
phase 
         Dbs=0.005; %Diameter gelembung 
        
NL1(w,z)=((12*rhotot(w,z)*(V(w,z)*BMcampv(w,z))*((ps
i*DL)^0.5))/((3.14^0.5)*rhov(w,z)*(L(w,z)*BMcamp(w,z)
)*fr1*Dbs))*(tG1(w,z)^0.5); %Number of liquid mass 
transfer 
ub(w,z)=Dbs^2*(rhotot(w,z)-rhov(w,z))*9.8/18/Visco; 
%rise velocity of the bubbles(trial) 
         Peg(w,z)=(Dbs*ub(w,z))/(k*DG); %Peclet number 
         Sh(w,z)=17.9; %Sherwood number 
KG1(w,z)=(Sh(w,z)*k*DG)/Dbs; %Vapour-phase mass 




phase mass transfer coefficient 
        
NG1(w,z)=((L(w,z)*BMcamp(w,z)*fr1)*rhov(w,z)*KG1(
w,z))/((V(w,z)*BMcampv(w,z))*rhotot(w,z)*KL1(w,z))*N
L1(w,z); %Number of vapour mass transfer 
         
grad(w,z)=(y1id(w,z))/(x1(w,z)); %Slope vapour-liquid 
equilibrium line 
lambda(w,z)=grad(w,z)*(V(w,z)*BMcampv(w,z))/(L(w,z)*
BMcamp(w,z)*fr1); %Stripping factor 
NOG1(w,z)=NG1(w,z)*NL1(w,z)/(NL1(w,z)+lambda(w,z)
*NG1(w,z)); %Number of overall vapour-phase mass 
transfer 




%liquid flow rate per unit length of weir 
hL(w,z)=(1-Eav(w,z))*(hw+1533*C*((Lc(w,z)/(1-
Eav(w,z)))^(2/3))); %Clear liquid height 
hf(w,z)=hL(w,z)/(1-Eav(w,z)); %Froth height 
         
%small bubble 5mm 
Db2s=0.005; 
usb2s(w,z)=Db2s^2*(rhotot(w,z)-rhov(w,z))*9.8/18/Visco; 
uLBs(w,z)=0.3; %rise velocity of small bubbles in zone 2 
equal terminal velocity (m2/s) 
tG2s(w,z)=(hf(w,z)-Hp)/usb2s(w,z); 
KL2s(w,z)=2*sqrt(psi*DL/tG2s(w,z))/sqrt(3.14); 
Peg2s(w,z)=(Db2s*ub(w,z))/(k*DG); %Peclet number 
Sh2s(w,z)=17.9; %Sherwood number 
KG2s(w,z)=(Sh2s(w,z)*k*DG)/Db2s; %Vapour-phase 
mass transfer coefficient for zone 2 
 C-6 
 
        
NL2s(w,z)=((12*rhotot(w,z)*(V(w,z)*BMcampv(w,z))*((p
si*DL)^0.5))/((3.14^0.5)*rhov(w,z)*(L(w,z)*BMcamp(w,z
)*(1-fr1))*Db2s))*(tG2s(w,z)^0.5); %The liquid-phase 




%Number of vapour mass transfer 
grad(w,z)=(y1id(w,z))/(x1(w,z)); %Slope vapour-liquid 
equilibrium line 
        
lambda2s(w,z)=grad(w,z)*(V(w,z)*BMcampv(w,z))/(L(w,z
)*BMcamp(w,z)*(1-fr1)); %Stripping factor 
NOG2s(w,z)=NG2s(w,z)*NL2s(w,z)/(NL2s(w,z)+lambda2
s(w,z)*NG2s(w,z)); %Number of overall vapour-phase mass 
transfer 
EOG2s(w,z)=1-exp(-NOG2s(w,z)); 







Peg2l(w,z)=(Db2l*ub(w,z))/(k*DG); %Peclet number 
Sh2l(w,z)=17.9; %Sherwood number 
KG2l(w,z)=(Sh2l(w,z)*k*DG)/Db2l; %Vapour-phase mass 
transfer coefficient for zone 2 
        
NL2l(w,z)=((12*rhotot(w,z)*(V(w,z)*BMcampv(w,z))*((p
si*DL)^0.5))/((3.14^0.5)*rhov(w,z)*(L(w,z)*BMcamp(w,z
)*(1-fr1))*Db2l))*(tG2l(w,z)^0.5); %The liquid-phase mass 






%Number of vapour mass transfer 
grad(w,z)=(y1id(w,z))/(x1(w,z)); %Slope vapour-liquid 
equilibrium line 
lambda2l(w,z)=grad(w,z)*(V(w,z)*BMcampv(w,z))/(L(w,z
)*BMcamp(w,z)*(1-fr1)); %Stripping factor 
NOG2l(w,z)=NG2l(w,z)*NL2l(w,z)/(NL2l(w,z)+lambda2l(
w,z)*NG2l(w,z)); %Number of overall vapour-phase mass 
transfer 
EOG2l(w,z)=1-exp(-NOG2l(w,z)); 
         
EOG2(w,z)=AJ*EOG2s(w,z)+(1-AJ)*EOG2l(w,z); 
NOG2(w,z)=-log10(1-EOG2(w,z)); 
                 
NOG(w,z)=NOG1(w,z)+NOG2(w,z); 
         
EMV(w,z)=1-exp(-NOG(w,z)); 




     wk(w)=0.001+wk(w-1); 
     delt=wk(w)-wk(w-1); 
     
     %komponen 1 dynamics 
     for z=1:t+2 %k0 
         fg1(1,z)=0; 
    end 
    for gh=2:5 %k1-k4 















for z=t+2 %condenser 
fg1(gh,z)=delt*(V(w-1,t+1)*(y1(w-1,t+1)-(x1(w-
1,t+2)+0.5*fg1(gh-1,z-1))))/M(w-1,t+2); 
        end 
     end 
     x1(w,1)=x1(w-
1,1)+(fg1(2,1)+2*fg1(3,1)+2*fg1(4,1)+fg1(5,1))/6; 
     for z=2:t+1 
        x1(w,z)=x1(w-
1,z)+(fg1(2,z)+2*fg1(3,z)+2*fg1(4,z)+fg1(5,z))/6; 
    end 
    x1(w,t+2)=x1(w-
1,t+2)+(fg1(2,t+2)+2*fg1(3,t+2)+2*fg1(4,t+2)+fg1(5,t+2))/6; 
     
    %komponen 2 dynamics 
    for z=1:t+2 %k0 
        fg2(1,z)=0; 
    end 
    for gh=2:5 %k1-k4 




        end 








        end 
        for z=t+2 %condenser 
fg2(gh,z)=delt*(V(w-1,t+1)*(y2(w-1,t+1)-(x2(w-
1,t+2)+0.5*fg2(gh-1,z-1))))/M(w-1,t+2); 
        end 
    end 
    x2(w,1)=x2(w-
1,1)+(fg2(2,1)+2*fg2(3,1)+2*fg2(4,1)+fg2(5,1))/6; 
    for z=2:t+1 
        x2(w,z)=x2(w-
1,z)+(fg2(2,z)+2*fg2(3,z)+2*fg2(4,z)+fg2(5,z))/6; 
    end 
      x2(w,t+2)=x2(w-
1,t+2)+(fg2(2,t+2)+2*fg2(3,t+2)+2*fg2(4,t+2)+fg2(5,t+2))/6; 
     
    %komponen 3 dynamics 
    for z=1:t+2 %k0 
        fg3(1,z)=0; 
    end 
    for gh=2:5 %k1-k4 




        end 








        end 
        for z=t+2 %condenser 
fg3(gh,z)=delt*(V(w-1,t+1)*(y3(w-1,t+1)-(x3(w-
1,t+2)+0.5*fg3(gh-1,z-1))))/M(w-1,t+2); 
        end 
    end 
    x3(w,1)=x3(w-
1,1)+(fg3(2,1)+2*fg3(3,1)+2*fg3(4,1)+fg3(5,1))/6; 
    for z=2:t+1 
        x3(w,z)=x3(w-
1,z)+(fg3(2,z)+2*fg3(3,z)+2*fg3(4,z)+fg3(5,z))/6; 
    end 
    x3(w,t+2)=x3(w-
1,t+2)+(fg3(2,t+2)+2*fg3(3,t+2)+2*fg3(4,t+2)+fg3(5,t+2))/6; 
     
    %komponen 4 dynamics 
    for z=1:t+2 %k0 
        fg4(1,z)=0; 
    end 
    for gh=2:5 %k1-k4 




        end 






        end 





        end 
    end 
    x4(w,1)=x4(w-
1,1)+(fg4(2,1)+2*fg4(3,1)+2*fg4(4,1)+fg4(5,1))/6; 
    for z=2:t+1 
        x4(w,z)=x4(w-
1,z)+(fg4(2,z)+2*fg4(3,z)+2*fg4(4,z)+fg4(5,z))/6; 
    end 
    x4(w,t+2)=x4(w-
1,t+2)+(fg4(2,t+2)+2*fg4(3,t+2)+2*fg4(4,t+2)+fg4(5,t+2))/6; 
     
    %komponen 5 dynamics 
    for z=1:t+2 %k0 
        fg5(1,z)=0; 
    end 
    for gh=2:5 %k1-k4 




        end 






        end 
        for z=t+2 %condenser 
fg5(gh,z)=delt*(V(w-1,t+1)*(y5(w-1,t+1)-(x5(w-
1,t+2)+0.5*fg5(gh-1,z-1))))/M(w-1,t+2); 
        end 
    end 
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    x5(w,1)=x5(w-
1,1)+(fg5(2,1)+2*fg5(3,1)+2*fg5(4,1)+fg5(5,1))/6; 
    for z=2:t+1 
        x5(w,z)=x5(w-
1,z)+(fg5(2,z)+2*fg5(3,z)+2*fg5(4,z)+fg5(5,z))/6; 
    end 
    x5(w,t+2)=x5(w-
1,t+2)+(fg5(2,t+2)+2*fg5(3,t+2)+2*fg5(4,t+2)+fg5(5,t+2))/6; 
     
    %komponen 6 dynamics 
    for z=1:t+2 %k0 
        fg6(1,z)=0; 
    end 
    for gh=2:5 %k1-k4 




        end 






        end 
        for z=t+2 %condenser 
fg6(gh,z)=delt*(V(w-1,t+1)*(y6(w-1,t+1)-(x6(w-
1,t+2)+0.5*fg6(gh-1,z-1))))/M(w-1,t+2); 
        end 
    end 
    x6(w,1)=x6(w-
1,1)+(fg6(2,1)+2*fg6(3,1)+2*fg6(4,1)+fg6(5,1))/6; 
    for z=2:t+1 
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        x6(w,z)=x6(w-
1,z)+(fg6(2,z)+2*fg6(3,z)+2*fg6(4,z)+fg6(5,z))/6; 
    end 
    x6(w,t+2)=x6(w-
1,t+2)+(fg6(2,t+2)+2*fg6(3,t+2)+2*fg6(4,t+2)+fg6(5,t+2))/6; 
     
    for z=1:t+2 
        if x1(w,z)<0 
            x1(w,z)=x1(w-1,z); 
        else 
            x1(w,z)=x1(w,z); 
        end 
        if x2(w,z)<0 
            x2(w,z)=x2(w-1,z); 
        else 
            x2(w,z)=x2(w,z); 
        end 
        if x3(w,z)<0 
            x3(w,z)=x3(w-1,z); 
        else 
            x3(w,z)=x3(w,z); 
        end 
        if x4(w,z)<0 
            x4(w,z)=x4(w-1,z); 
        else 
            x4(w,z)=x4(w,z); 
        end 
        if x5(w,z)<0 
            x5(w,z)=x5(w-1,z); 
        else 
            x5(w,z)=x5(w,z); 
        end 
        if x6(w,z)<0 
            x6(w,z)=x6(w-1,z); 
        else 
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            x6(w,z)=x6(w,z); 
        end 
    end 
     
    %normalisasi fraksi cair (x) 
    for z=1:t+2 
        
 sigmax=x1(w,z)+x2(w,z)+x3(w,z)+x4(w,z)+x5(w,z)+x6(w,z); 
         x1(w,z)=x1(w,z)/sigmax; 
         x2(w,z)=x2(w,z)/sigmax; 
         x3(w,z)=x3(w,z)/sigmax; 
         x4(w,z)=x4(w,z)/sigmax; 
         x5(w,z)=x5(w,z)/sigmax; 
         x6(w,z)=x6(w,z)/sigmax; 
    end 
     
    for z=1:t+2 
      x=[x1(w,z) x2(w,z) x3(w,z) x4(w,z) x5(w,z) x6(w,z)];  
      VLEcalc 
      T(w,z)=Tp(2); 
       
  %y ideal 
      y1id(w,z)=y(1); 
      y2id(w,z)=y(2); 
      y3id(w,z)=y(3); 
      y4id(w,z)=y(4); 
      y5id(w,z)=y(5); 
      y6id(w,z)=y(6); 
    end 
     
    %y operasi 
    for z=1 
         y1(w,z)=y1id(w,z); 
         y2(w,z)=y2id(w,z); 
         y3(w,z)=y3id(w,z); 
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         y4(w,z)=y4id(w,z); 
         y5(w,z)=y5id(w,z); 
         y6(w,z)=y6id(w,z); 
    end 
    for z=2:t+1 
         y1(w,z)=y1(w,z-1)+EMV(w-1,z)*(y1id(w,z)-y1(w,z-1)); 
         y2(w,z)=y2(w,z-1)+EMV(w-1,z)*(y2id(w,z)-y2(w,z-1)); 
         y3(w,z)=y3(w,z-1)+EMV(w-1,z)*(y3id(w,z)-y3(w,z-1)); 
         y4(w,z)=y4(w,z-1)+EMV(w-1,z)*(y4id(w,z)-y4(w,z-1)); 
         y5(w,z)=y5(w,z-1)+EMV(w-1,z)*(y5id(w,z)-y5(w,z-1)); 
         y6(w,z)=y6(w,z-1)+EMV(w-1,z)*(y6id(w,z)-y6(w,z-1)); 
    end 
    for z=t+2 
         y1(w,z)=y1id(w,z); 
         y2(w,z)=y2id(w,z); 
         y3(w,z)=y3id(w,z); 
         y4(w,z)=y4id(w,z); 
         y5(w,z)=y5id(w,z); 
         y6(w,z)=y6id(w,z); 
    end 
     
    for z=2:t+2 
      x=[x1(w,z) x2(w,z) x3(w,z) x4(w,z) x5(w,z) x6(w,z)]; 
      y=[y1(w,z) y2(w,z) y3(w,z) y4(w,z) y5(w,z) y6(w,z)]; 
    jum=0; 
    jum2=0; 
    jum5=0; 
    for i=1:n 
         jum=x(i)/rho(i)+jum; 
         jum2=x(i)*BM(i)+jum2; 
         jum5=y(i)*BM(i)+jum5; 
    end 
    jum=1/jum; 
    rhotot(w,z)=jum; 
    BMcamp(w,z)=jum2; 
 C-16 
 
    BMcampv(w,z)=jum5; 
    M(w,z)=rhotot(w,z)*v/BMcamp(w,z);%kmol 
    end 
    jum3=0; 
    for z=2:t+2 
         jum3=M(w,z)+jum3; 
    end 
    Mt=jum3; 
    sigmaD=sigmaD+D(w-1)*(wk(w)-wk(w-1)); 
    M(w,1)=Mfo-Mt-sigmaD; 
     
    for z=1:t+2 
      y=[y1(w,z) y2(w,z) y3(w,z) y4(w,z) y5(w,z) y6(w,z)]; 
      cpcalc_liq 
      CPcalc_uap 
      h(w,z)=cpliq; 
      H(w,z)=CPuap; 
    end 
     
    jml=0; 
    for z=1:t+1 
         dMh(w,z)=(M(w,z)*h(w,z)-M(w-1,z)*h(w-1,z))/(wk(w)-
wk(w-1)); 
         jml=jml+dMh(w,z); 
    end 
    sigmadMh=jml; 
    R=3.5; 
    D(w)=(Q1-sigmadMh)/((R+1)*H(w,t+1)-R*h(w,t+2)); 
    V(w,t+1)=D(w)*(R+1); 
    L(w,t+2)=D(w)*R; 






         L(w,z)=V(w,z-1)+L(w,z+1)-V(w,z)-((M(w,z)-M(w-
1,z))/(wk(w)-wk(w-1))); 
    end 
    for z=2:t+1 
         Vol(w,z)=((V(w,z)*Rlaw*T(w,z))/(P/1.01325))/3600; 
%m3/s 
         us(w,z)=Vol(w,z)/At; %m/s 
         Vv(w,z)=Vol(w,z)/Ac; %m/s 
        
 rhov(w,z)=((P/1.01325)*BMcampv(w,z))/(Rlaw*T(w,z));%kg
/m3 
         Ks(w,z)=Vv(w,z)*sqrt(rhov(w,z)/(rhotot(w,z)-rhov(w,z))); 
%meter 
Eav(w,z)=1-exp(-(1.6-13.78*Hp)*(Ks(w,z)^0.05)); 
%Average vapour volume fraction 
                  
         %Perhitungan NOG1 
         Usb1(w,z)=us(w,z)/Eav(w,z); %Rise velocity of small 
bubble in zone 1 (m/s) 
         tG1(w,z)=Hp/Usb1(w,z); %Mean residence time of vapour-
phase 
         Dbs=0.005; %Diameter gelembung 
        
NL1(w,z)=((12*rhotot(w,z)*(V(w,z)*BMcampv(w,z))*((ps
i*DL)^0.5))/((3.14^0.5)*rhov(w,z)*(L(w,z)*BMcamp(w,z)
)*fr1*Dbs))*(tG1(w,z)^0.5); %Number of liquid mass 
transfer 
ub(w,z)=Dbs^2*(rhotot(w,z)-rhov(w,z))*9.8/18/Visco; 
%rise velocity of the bubbles 
Peg(w,z)=(Dbs*ub(w,z))/(k*DG); %Peclet number 
Sh(w,z)=17.9; %Sherwood number 
KG1(w,z)=(Sh(w,z)*k*DG)/Dbs; %Vapour-phase mass 
transfer coefficient for zone 1 
KL1(w,z)=2*sqrt(psi*DL/tG1(w,z))/sqrt(3.14); %Liquid-
phase mass transfer coefficient 
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NG1(w,z)=((L(w,z)*BMcamp(w,z)*fr1)*rhov(w,z)*KG1(
w,z))/((V(w,z)*BMcampv(w,z))*rhotot(w,z)*KL1(w,z))*N
L1(w,z); %Number of vapour mass transfer 
         
grad(w,z)=(y1id(w,z))/(x1(w,z)); %Slope vapour-liquid 
equilibrium line 
lambda(w,z)=grad(w,z)*(V(w,z)*BMcampv(w,z))/(L(w,z)*
BMcamp(w,z)*fr1); %Stripping factor 
NOG1(w,z)=NG1(w,z)*NL1(w,z)/(NL1(w,z)+lambda(w,z)
*NG1(w,z)); %Number of overall vapour-phase mass 
transfer 




%liquid flow rate per unit length of weir 
hL(w,z)=(1-Eav(w,z))*(hw+1533*C*((Lc(w,z)/(1-
Eav(w,z)))^(2/3))); %Clear liquid height 
hf(w,z)=hL(w,z)/(1-Eav(w,z)); %Froth height 
         
%small bubble 5mm 
Db2s=0.005; 
usb2s(w,z)=Db2s^2*(rhotot(w,z)-rhov(w,z))*9.8/18/Visco; 
uLBs(w,z)=0.3; %rise velocity of small bubbles in zone 2 
equal terminal velocity (m2/s) saran jurnal 0.3 
tG2s(w,z)=(hf(w,z)-Hp)/usb2s(w,z); 
KL2s(w,z)=2*sqrt(psi*DL/tG2s(w,z))/sqrt(3.14); 
Peg2s(w,z)=(Db2s*ub(w,z))/(k*DG); %Peclet number 
Sh2s(w,z)=17.9; %Sherwood number 
KG2s(w,z)=(Sh2s(w,z)*k*DG)/Db2s; %Vapour-phase 
mass transfer coefficient for zone 2 





)*(1-fr1))*Db2s))*(tG2s(w,z)^0.5); %The liquid-phase 




%Number of vapour mass transfer 
grad(w,z)=(y1id(w,z))/(x1(w,z)); %Slope vapour-liquid 
equilibrium line 
        
lambda2s(w,z)=grad(w,z)*(V(w,z)*BMcampv(w,z))/(L(w,z
)*BMcamp(w,z)*(1-fr1)); %Stripping factor 
NOG2s(w,z)=NG2s(w,z)*NL2s(w,z)/(NL2s(w,z)+lambda2
s(w,z)*NG2s(w,z)); %Number of overall vapour-phase mass 
transfer 
EOG2s(w,z)=1-exp(-NOG2s(w,z)); 







Peg2l(w,z)=(Db2l*ub(w,z))/(k*DG); %Peclet number 
Sh2l(w,z)=17.9; %Sherwood number 
KG2l(w,z)=(Sh2l(w,z)*k*DG)/Db2l; %Vapour-phase mass 
transfer coefficient for zone 2 
        
NL2l(w,z)=((12*rhotot(w,z)*(V(w,z)*BMcampv(w,z))*((p
si*DL)^0.5))/((3.14^0.5)*rhov(w,z)*(L(w,z)*BMcamp(w,z
)*(1-fr1))*Db2l))*(tG2l(w,z)^0.5); %The liquid-phase mass 




%Number of vapour mass transfer 
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grad(w,z)=(y1id(w,z))/(x1(w,z)); %Slope vapour-liquid 
equilibrium line 
lambda2l(w,z)=grad(w,z)*(V(w,z)*BMcampv(w,z))/(L(w,z
)*BMcamp(w,z)*(1-fr1)); %Stripping factor 
NOG2l(w,z)=NG2l(w,z)*NL2l(w,z)/(NL2l(w,z)+lambda2l(
w,z)*NG2l(w,z)); %Number of overall vapour-phase mass 
transfer 
EOG2l(w,z)=1-exp(-NOG2l(w,z)); 
         
EOG2(w,z)=AJ*EOG2s(w,z)+(1-AJ)*EOG2l(w,z); 
NOG2(w,z)=-log10(1-EOG2(w,z)); 
                 
NOG(w,z)=NOG1(w,z)+NOG2(w,z); 
         
EMV(w,z)=1-exp(-NOG(w,z)); 




    wkplot(w)=wk(w)*60; 
    x1cond(w)=x1(w,t+2); %Etanol 
    x2cond(w)=x2(w,t+2); %Glyserin 
    x3cond(w)=x3(w,t+2); %Acetic 
    x4cond(w)=x4(w,t+2); %3methyl 1butanol 
    x5cond(w)=x5(w,t+2); %Water 




    wktabel(wt)=wk(indeks)*60; 
    frkdist(wt)=x1(indeks,t+2); 
    frkrebo(wt)=x1(indeks,1); 






    distil(1)=0; 
    etanolkel(1)=0; 
    for w=1:xp 
        distil(w+1)=distil(w)+D(w)*delt; 
        etanolkel(w+1)=etanolkel(w)+D(w)*x1(w+1,t+2)*delt; 
    end 
    jmldist(wt)=distil(xp+1); 
    recovery(wt)=etanolkel(xp+1)*100/(xf(1)*Mfo); 





disp(['waktu (menit)','     ','fraksi distilat','     ','fraksi reboiler','         
','jumlah distilat','         ','recovery,%']); 
disp('-------------------------------------------------------------------------
--------------------------------------------------'); 
disp([num2str(wktabel(1)),'                    ',num2str(frkdist(1)),'                  
',num2str(frkrebo(1)),'                    ',num2str(jmldist(1)),'              
',num2str(recovery(1))]); 
disp([num2str(wktabel(2)),'                 ',num2str(frkdist(2)),'               
',num2str(frkrebo(2)),'                ',num2str(jmldist(2)),'       
',num2str(recovery(2))]); 
disp([num2str(wktabel(3)),'                ',num2str(frkdist(3)),'               
',num2str(frkrebo(3)),'                ',num2str(jmldist(3)),'       
',num2str(recovery(3))]); 
disp([num2str(wktabel(4)),'                ',num2str(frkdist(4)),'             
',num2str(frkrebo(4)),'                ',num2str(jmldist(4)),'      
',num2str(recovery(4))]); 
disp([num2str(wktabel(5)),'                ',num2str(frkdist(5)),'             




disp([num2str(wktabel(6)),'                 ',num2str(frkdist(6)),'             
',num2str(frkrebo(6)),'                ',num2str(jmldist(6)),'       
',num2str(recovery(6))]); 
disp([num2str(wktabel(7)),'                ',num2str(frkdist(7)),'              
',num2str(frkrebo(7)),'                ',num2str(jmldist(7)),'       
',num2str(recovery(7))]); 
disp([num2str(wktabel(8)),'                ',num2str(frkdist(8)),'              
',num2str(frkrebo(8)),'                ',num2str(jmldist(8)),'       
',num2str(recovery(8))]); 
disp([num2str(wktabel(9)),'                ',num2str(frkdist(9)),'             
',num2str(frkrebo(9)),'                ',num2str(jmldist(9)),'       
',num2str(recovery(9))]); 
disp([num2str(wktabel(10)),'                ',num2str(frkdist(10)),'             
',num2str(frkrebo(10)),'                ',num2str(jmldist(10)),'       
',num2str(recovery(10))]); 
disp([num2str(wktabel(11)),'                 ',num2str(frkdist(11)),'            
',num2str(frkrebo(11)),'                ',num2str(jmldist(11)),'       
',num2str(recovery(11))]); 
  
wktabel=[10 20 30 40 50 60]; 
x1exp=[0.7772 0.9829 0.99816 0.999 0.8917 0.8953]; %5cm% 
%x1exp=[0.9927 0.988 0.9949 0.9879 0.9911 0.9916];% %3cm% 
  
% title ('Profil fraksi larutan di distilat') 
title ('Profil fraksi etanol di distilat') 
plot(wkplot,x1cond,'-k',wkplot,x6cond,'-.b','LineWidth',1) 




C.2. Program VLEcalc 
%etanol glycerin acetic 3methyl1butanol water aceton 
A=[5.24677 3.93737 4.68206 4.48266 5.0678 4.42448]; 
B=[1598.673 1411.531 1642.54 1360.367 1659.793 1312.253]; 
C=[-46.424 -200.566 -39.764 -99.937 -45.854 -32.445]; 
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Bx=[0 0 0 0 0 0 
    0 0 0 0 0 0 
    0 0 0 0 0 0 
    0 0 0 0 0 0 
    0 0 0 0 0 0 




pi=[1 1 1 1 1 1]; %trial koef phi 
  
%Data UNIFAC 
k=[1 2 3 17 15 19]; 
vk=[1 1 0 0 1 0; 0 2 1 0 3 0; 0 0 0 0 1 1; 2 2 1 0 1 0; 0 0 0 1 0 0; 1 
0 0 0 0 1]; 
Rk=[0.9011 0.6744 0.4469 0.92 1 1.6724]; 
Qk=[0.848 0.54 0.228 1.4 1.2 1.488]; 
a=[0 0 0 1318 986.5 476.4; 0 0 0 1318 986.5 476.4; 0 0 0 1318 
986.5 476.4; 300 300 300 0 -229.1 -195.4; 156.4 156.4 156.4 353.3 
0 84; 26.76 26.76 26.76 472.5 164.5 0]; 
  
n=6; %jumlah species 
N=6; %jumlah subspecies 
  
%HITUNG Ti sat and T awal 
Tp(1)=0; 
for i=1:n  
    Tsat(i)=(B(i)/(A(i)-log10(P)))-C(i); %kelvin 
    Tp(1)=Tp(1)+x(i)*Tsat(i); 
end 
  
for i=1:n  






    jum=0; 
    jum2=0; 
    for k=1:N 
        jum=vk(i,k)*Rk(k)+jum; 
        jum2=vk(i,k)*Qk(k)+jum2; 
    end 
    r(i)=jum; 




    for i=1:n 
        e(k,i)=vk(i,k)*Qk(k)/q(i); %nilai e(k,i) metode IUFAC 
    end 
end 
tho=exp((-1*a)/Tp(1)); %nilai tho(m,k) IUFAC 
for i=1:n 
    for k=1:N 
        jum=0; 
        for m=1:N 
           jum=e(m,i)*tho(m,k)+jum; 
        end 
        Beta(i,k)=jum; %nilai Beta(i,k) metode IUFAC 




    jum=0; 
    jum2=0; 
    for i=1:n 
        jum=x(i)*q(i)*e(k,i)+jum; 
        jum2=x(i)*q(i)+jum2; 
    end 






    jum=0; 
    for m=1:N 
        jum=teta(m)*tho(m,k)+jum; 
    end 




    jum=0; 
    jum2=0; 
    for j=1:n 
        jum=r(j)*x(j)+jum; 
        jum2=q(j)*x(j)+jum2; 
    end 
    J(i)=r(i)/jum; %nilai J(i) metode IUFAC 




    lngammaC(i)=1-J(i)+log(J(i))-5*q(i)*(1-
J(i)/L(i)+log(J(i)/L(i))); %nilai ln(gammaC(i)) 
    sigma=0; 
    for k=1:N 
        sigma=teta(k)*Beta(i,k)/s(k)-
e(k,i)*log(Beta(i,k)/s(k))+sigma; 
    end 









%IDENTIFY species j (j=1) 
sigma=0; 
for i=1:n 
    sigma=(x(i)*gamma(i)/pi(i))*(Psat(i)/Psat(1))+sigma; 
end 
Pjsat=P/sigma; 





    y(i)=x(i)*gamma(i)*Psat(i)/(pi(i)*P); 
end 
  
%CALCULATE delta T 
dT=abs(Tp(2)-Tp(1)); 
f=2; 
while dT > error 
    %HITUNG Pi sat baru 
    for i=1:n 
        Psat(i)=10^(A(i)-B(i)/(Tp(f)+C(i))); 
    end 
     
    %HITUNG y(i) baru 
    for i=1:n 
        y(i)=x(i)*gamma(i)*Psat(i)/(pi(i)*P); 
    end 
     
    if f==2 
        for j=1:n 
            for i=1:n 
                d(j,i)=2*Bx(j,i)-Bx(j,j)-Bx(i,i); %nilai delta(i,j) sama 
dengan delta(j,K) 
            end 
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        end 
    end 
     
    for i=1:n 
        sigma=0; 
        for j=1:n 
            for K=1:n 
                sigma=y(j)*y(K)*(2*d(j,i)-d(j,K))+sigma; 
            end 
        end 
        pi(i)=exp((Bx(i,i)*(P-Psat(i))+0.5*P*sigma)/(R*Tp(f))); 
%mencari nilai pi(i) pers 14.6 
    end 
     
    tho=exp((-1*a)/Tp(f)); %mencari nilai tho(m,k) baru 
    for i=1:n 
        for k=1:N 
            jum=0; 
            for m=1:N 
                jum=e(m,i)*tho(m,k)+jum; 
            end 
            Beta(i,k)=jum; %nilai beta(i,k) baru 
        end 
    end 
      
    for k=1:N 
        jum=0; 
        for m=1:N 
            jum=teta(m)*tho(m,k)+jum; 
        end 
        s(k)=jum; %nilai s(k) baru 
    end 
     
    for i=1:n 
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        lngammaC(i)=1-J(i)+log(J(i))-5*q(i)*(1-
J(i)/L(i)+log(J(i)/L(i))); %mencari ln (gammaC(i)) baru 
        sigma=0; 
        for k=1:N 
            sigma=teta(k)*Beta(i,k)/s(k)-
e(k,i)*log(Beta(i,k)/s(k))+sigma; 
        end 
        lngammaR(i)=q(i)*(1-sigma); %mencari ln(gammaR(i)) baru 
    end 
     
    for i=1:n 
        gamma(i)=exp(lngammaC(i)+lngammaR(i)); %mencari nilai 
gamma(i) baru 
    end 
     
    %IDENTIFY species j (j=1) 
    sigma=0; 
    for i=1:n 
        sigma=(x(i)*gamma(i)/pi(i))*(Psat(i)/Psat(1))+sigma; 
    end 
    Pjsat=P/sigma; %nilai Pj sat baru 
    f=f+1; 
    %HITUNG T baru 
    Tp(f)=B(1)/(A(1)-log10(Pjsat))-C(1); %nilai T baru 
    dT=abs(Tp(f)-Tp(f-1)); %delta T baru 
end 
 




%etanol glycerin acetic 3methyl1butanol water aceton 
cpA=[33.866 44.85624 28.43573 26.449977 8.712 14.71195]; 
cpB=[-172.6/(10^3) -30.89149/(10^2) -12.34069/(10^2) -
9.782196/(10^2) 1.25/(10^3) -0.278243/(10^2)]; 
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cpC=[349.17/(10^6) 5.45843/(10^4) 4.854299/(10^4) 
2.8898167/(10^4) -0.18/(10^6) 0.177427/(10^4)]; 
  









cpliq=jum; %kj/mol total liquid 
 
C.4. Program cpcalc_uap 
%etanol glycerin acetic 3methyl1butanol water aceton 




%etanol glycerin acetic 3methyl1butanol water aceton 
CpA=[0 0 0 0 -5.7296 0];%kJ/kg 
CpB=[1.9577e-1 1.8233e-1 8.06502e-2 -1.082e-1 1.9145 
1.08548e-1]; 
CpC=[2.32519e-3 2.0155e-3 2.12358e-3 3.2245e-3 -3.9574e-4 
2.24492e-3]; 
CpD=[-6.07458e-7 -9.6266e-7 -9.73678e-7 -1.31867e-6 8.76206e-
7 -6.07458e-7]; 
CpE=[7.45539e-12 2.7122e-10 2.06162e-10 2.4547e-10 -
4.95055e-10 7.45539e-12]; 
CpF=[0 -3.7174e-14 0 0 1.03846e-13 0]; 
  
















FLOW CHART SIMULASI DISTILASI BATCH 
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